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1. INTRODUCTION

Among membrane processes, membrane bioreactor (MBR) technology is an
innovative and promising option for wastewater treatment and reuse. It has been
considered as one of the most favourable processes for water reclamation, with many
significant advantages over conventional activated sludge systems (Germain et al.,
2007). Combining membrane technology with biological treatment using a
membrane bioreactor could be an alternative to the conventional activated sludge
process (CAS processes) and could be used for the treatment of both domestic and
industrial wastewater (Stephenson et al.,, 2002). Membrane bioreactor (MBR)
systems enable the possibility of improve the conventional activated sludge systems
by increasing the volume loading rate of the influent or the organic load that can be
treat (C6té et al, 2004). Additionally, the space required for new plants applying
MBR systems would be much smaller than the space required for an activated sludge
plant due to sedimentation tanks of the CAS process being replaced by membrane
filtration. However, these systems significantly decrease the sludge production and
improve effluent quality by removal of suspended and colloidal material (Van der
Roest et al., 2002).

The treatment of complex industrial effluents needs to operate with an aged activated
sludge; CAS processes cannot produce an effluent of high enough quality for reuse at
reasonable cost in specific applications, or where the spatial limitations of the area do
not permit the size of a conventional process plant, or its amplification (Tazi-pain et
al, 2002).

The reuse of treated wastewater is limited due to the prevailing presence of
pathogenic microorganisms. MBRs are capable of reducing the number of pathogens
since the incorporated ultrafiltration membrane has the capacity to retain bacteria and
some types of virus. The use of membranes to remove faecal coliforms increases the
quality of the permeate compared to conventional methods such as chlorination,
ozonation and ultraviolet radiation due to the byproducts generated, which could
possibly be toxic to humans and aquatic organisms, e.g. trihalomethanes (Chow et al,
1979; Cooper et al, 1986; Poyatos et al., 2010).

The MBR main power requirement is for aeration (Rosenberger et al, 2003).
Aeration is used to supply dissolved oxygen to the biomass, to maintain solids in
suspension and to improve membrane cleaning in submerged MBRs (Germain et al.,
2005). The use of pure oxygen instead of air significantly increases the driving force
of oxygen mass transfer for aeration.

The objective of these systems is to provide higher gaseous phase oxygen
concentrations than air systems, allowing faster treatment rates with higher mixed
liquor suspended solids and smaller aeration tanks (Mueller et al, 2002).

Particle concentration, particle size and viscosity are the main parameters
characterizing the biomass and they are known to have an effect on oxygen transfer.
These three biomass parameters and aeration are interrelated. The aeration intensity
affects particle size and viscosity, while the concentration of solids modifies the
viscosity. Also mass transfer is influenced by the area of contact between the gas and
liquid phases, so particle concentration and particle size affect oxygen transfer
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(Germain et al, 2007). Their individual effect on oxygen transfer can be modified by
the added effect particle size and mixed liquid suspended solids (MLSS)

concentration (Germain et al., 2005).

1.1. Kinetic parameters, respirometric method

The most thoroughly developed method for calculating the kinetics of concentrated
biodegradable compounds has been used by a number of researchers (De Lucas et al.,
2000). This method consists of a number of batch respirometric tests. The mixed
liquor is transferred from a continuous wastewater treatment unit to a respirometer
and aerated. When any substrate initially present has been utilized, a constant
baseline or OUR, oxygen uptake rate, is attained, the aeration is stopped and a DO
probe is inserted into a respirometer; in this study, a fermentor/bioreactor of 2 | was
used (Biostdt A Plus). The endogenous respiration rate is measured after twelve
hours aeration to ensure the endogenous phase has begun. After this phase, 150 ml of
substrate with a different COD concentration is added. This causes a temporary
increase in the OUR due to cellular metabolism until all of the added substrate has
been metabolized. A typical dissolved oxygen evolution for a one-batch test is shown
in Figure 1. Figure 1 a) shows the endogenous state without the substrate and Figure
1 b), ¢), d) and e) shows different concentrations of substrate prepared by dilution of

the original wastewater.
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Figure 1. Typical dissolved oxygen trace for a one-batch test (OC, oxygen consumed with respect to the endogenous
state; C, concentration of substrate solution; CB, constant baseline). a) Using any substrate. b) Using substrate of
concentration C,. ¢) Using substrate of concentration &C;. d) Using substrate of concentration €C,. ) Using

substrate of concentration G>Cs.
The substrate biodegradation rate is assumed to be proportional to the exogenous
OUR, which is calculated by subtracting the endogenous OUR from the total OUR
after substrate addition (Vanrolleghem et al., 1998). The exogenous OUR was
calculated in all batch experiments. The proportionality constant was 1- Y.

The yield was calculated according to equation 1:

AX
Y=— 1
AS 1)
Equation 2 represents an approximation of the numbers of microorganisms:
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whereS is the initial substrate concentration, and S is the substrate concentration at
the end of the batch experiment: this is supposed to be zero due to microbial activity.
The oxygen concentration in the initial moment D@ is assumed to be zero
(Helle, 1999). These simplifications are represented in equation 3, based on the
assumption that the substrate that is not oxidized is used for growth, and that all of
the added substrate is utilized:

o _OC):l—(OCj @)

So S

whereOC represents the oxygen consumed due to the added substrate, and does not
include the oxygen used for maintenance or endogenous metabolism.

The AOUR (OUR.xsOUReng9 and the amount of oxygen consumed were calculated
by drawing best fit lines through the DO trace. This procedure was repeated using a
number of different initial substrate concentrations (Figure 2). The bacteria were
assumed to immediately reach the metabolic state corresponding to the added
substrate concentration. The data is almost universally assumed to follow the Monod
model.

1.2. Monod and kinetic parameters

During the steady state operation of wastewater treatment plants, the growth rate of
the biomass is balanced by the decay rate and sludge generation. Due to the low
substrate concentrations in completely mixed activated sludge reactors, and the
corresponding low growth rates, the decay rate will be a significant factor. The decay
of bacteria produces soluble and particulate organics, some of which are
biodegradable and will be metabolized by the remaining bacteria and some of which
are recalcitrant (Helle, 1999; Ribes et al., 2004).

Most of the expressions used to describe the kinetics of microorganisms are based on
the Monod model (equation 4):

S
H = Huax m (4)

whereKy is Monod’s constant, S is the substrate concentrationyasndhe specific
growth rate and is defined in equation 5 as follows:

g=9X1 (5)

whereX is the microorganism concentration. The yield is defined as the relationship
between the microorganisms and the consumed substrate (equation 6):
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When the substrate concentration is equal to 0, the change in biomass concentration
is due solely to microbial decay (equation 7):

dX

o kX (7)

where ky is the microbial decay coefficient per day. The growth rate is given in
equation 8, which is obtained from equations 5, 6 and 7.

H = Hunx K (8)

S —
Ku +S
A respirometric procedure (Henze et al., 1986) was used to estimate the values of
Mmax (Mmaximum specific growth rate) andly. Samples of the biomass (2 |) were
removed from the MBR and appropriate dilutions of the biomass were then mixed

with the chosen wastewater dilutions to allow various specific respiration rates up to
the maximum to be achieved.

A balance to the substrate was used to determinate the hydrolysis constant (Metcalf
and Eddy, 2000). The substrate utilization rate is defined in equation 9.

F'sy :d_S:lumaxLD( (9)
at K, +S

The substrate utilization rate is the product from the maximum specific growth rate
and the concentration of microorganisms wisss much higher thaky (equation
10):.

r SU: lumax |:Kl (10)

Thersy was obtained as the OUR in all batch experiments. Respiration rates can be
obtained from collected DO data, as suggested by other authors (Vanrolleghem and
Spanjers, 1998).

Once thepyax was sobtained from equation 10, tkg was calculated using an
iterative SOLVER method. The initial point is a supposa€dJRyax and then the

rsy is calculated. This iterative method was repeated until the quadratic difference
beween the calculated and the obtain®@®@URuax values was minimized. An
example from a batch experiment is shown in Figure 2. Figure 2 a) shows an
example of a typical difference between experimental and recalculddtéR.
Figure 2 b) shows the recalculate@ YRy ax using the iterative SOLVER method.
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Figure 2. a) Substrate versus experimental oxygen uptake rate (OUR). b) Substrate versus calculated OUR.

For the mass balance to the substrate, thaf kydrolysis is defined in equation 11:

_r,[(K, +coD)
" CODIMLSS\

(11)

wherek is the hydrolysis coefficient day This was calculated as an average of all
experiments days before the respirometric experiment.

1.3.a-factor

The alpha-factor, the ratio of processed water to clean water oxygen mass transfer
coefficient (ka), is important for the design of any aeration device in a wastewater
treatment plant. This factor is defined as the ratio betwgginkthe process solution

and clean water. It accounts for the effect of process water characteristics on the
oxygen transfer coefficient (Henkel et al., 2009).

Both biomass characteristics and the aeration system design impact on oxygen
transfer (Mueller et al, 2002). Also, the interrelationships that develop between
aeration and various system facets and parameters are complex. These complex
relationships are usually accounted for by the alpha-fagjotr( addition, salts and
particulates in wastewater both impact on the oxygen transfer rate.

The effect of such constituents is accounted for by dtiactor, a relationship
between dissolved oxygen concentration in wastewater and dissolved oxygen
concentration in the clean water. Thisfactor that includes both salts and
paticulates impact on the oxygen transfer rate, has less than 0,05% of the whole
influence in the efficiency, and only-factor has been taken into account (Judd,
2006)

1.4. Nitrification
The adverse environmental impacts associated with ammonia nitrogen are the
eutrophication, toxicity to aquatic organisms and depletion of dissolved oxygen in

receiving water bodies due to bacterial oxidation of ammonia to nitrate. One of the
main problems in the discharge of wastewater into the environment is the

VI
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eutrophication, the enrichment of a water the water by nutrients can cause
eutrophication or excess of nutrients, so plants grow in abundance. Later, when they
die, decay and fill the water smells bad, dramatically decreasing its quality (Klees

and Silverstein, 1992).

The removal of nitrogen occurs during simultaneous nitrification and denitrification

steps (Murat Hocaoglu et al., 2011). The bacteria that perform this reaction obtain
energy from itself. Nitrification requires the presence of oxygen; therefore, can
happen only in oxygen rich environments, as the water circulating or flowing. The
nitrogen cycle of the denitrification process is as follows:

NH,"— NO, — NO3s — NO, — NO — N,O — N,

These two processes occur in two separate reactions, nitrifiers microorgnanisms
oxidize ammonia to nitrite and the nitrate (phase 1) and, under anoxic conditions,
hetero-trophic bacteria reduce nitrite and the nitrate to nitrogen gas (phase 1) (He et
al., 2009).

The model can be calibrated in terms of kinetics parameters that can help in the
simulation of biological wastewater treatment to the engineer to understand the
system and operate the plant. (Chandran and Smets, 2001)

The expressions commonly used to calculate biomass yield coefficient using a batch
respirometry method can be used to estimate the kinetics of nitrifation taking into
account the consumed ammonium like a substrate to growth in steady state
conditions (Metcalf and Eddy, 2000). In this order the substrate utilization constant
(kn, hydrolysis constant) and lysis constant (lecay constant) can be obtained with

the equations 12 and 13:

NH;
s K +NH;

M, NH;

(12)

g'= 4 NH,
MAX,NH KM . + NH:

X — kX (13)

Where X is the microorganisms concentration and ;Nkhe ammonium
concentration.  is the substrate utilization rate antis the microorganism growth
rate. Kunsa iS the half saturation constant anghaiwns® the maximum specific
growth rate that must be obtained with a balance to the system following the
Monod’s model (Baek et al., 2009) (equation 14):

NH
K..+NH;

NH;

(14)

'UNH; - 'UmaxNH;

This way of obtaining kinetics parameters can be used in the case of nitrate
production by equation 15:

VI
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NO;
N T+ NO;

NH;

Hyos =H (15)

1.5. Sludge production

The sludge production is an important parameter in wastewater treatment, due to the
environment impact. Producing less sludge is of great interest and CASPs have a
great production of them. In CASPs the produced sludge are determined by the
performance of decanter, that improve of final diluted sludge, and treating them
results in an increase in the total performance costs. In this order, some sludge
disintegration techniques have been performed to reduce the sludge production like
thermal and chemical treatments (Banu et al., 2011; Chu et al., 2009).

MBR process is a process that is known to present a less sludge production due to the
higher sludge retention times allowed (Goma et al., 1997).

2. MATERIALS AND METHODS

The pilot-scale experimental plant sampled in this study was the same as that used
for previous studies (Poyatos et al, 2010; Molina-Mufioz et al., 2007; Poyatos et al.,
2007). A simplified diagram of the plant used is displayed in Figure 1.
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Figure 1. Schematic diagram of the experimental plant used in the study.

The main elements of the experimental plant system were two cylindrical
bioreactors; in the first one pure oxygen was introduced (358 | operating volume and
1,85 m height), the second was a cylindrical bioreactor (89 | operating volume)
where three Zen&hhollow fiber ultrafiltration membrane units (2,79 and of 0,04

um pore size) were submerged inside, and the extraofidine effluent water took
place by mechanical suction. The membranes were continuously aerated with

Vil
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tangential air flow (6.8 fth) to avoid clogging on their surfaces and to maintain
solids in suspension.

The membrane tank and bioreactor were separated to avoid the noise that would be
produced by the superficial aeration cleaning system in the pure oxygen aeration
system data. This side-stream configuration was chosen due to the main aim of this
research is to evaluate the aeration efficiency when pure oxygen is used to provide
aerobic conditions. Also, a baffle was installed to ensure an optimal contact time to
ensure a higher content of oxygen because preferential paths are avoided. A
recirculation rate of 141 |/h was established to make the MLSS constant between
both bioreactors. A porous diffuser was used to provide fine bubbles, which is the
best type for better oxygen transfer. But a porous diffuser is not the best type for
scouring membrane (Ndinisa et al., 2006), this is why was necessary backwashing to
avoid the increasing of the transmembrane pressure. The influent was wastewater
from the primary settling from a real wastewater plant. The influent in the bioreactor
was controlled by a level indicator connected to a feed pump (MAXREN05) .

This system was controlled in order to achieve constant membrane coverage by the
mixed liquor. Once the membranes were submerged, the aspiration of the pressure
pump forced the liquid in the bioreactor to pass through the ultrafiltration membrane,
leaving the solids retained on the biological reactor and consequently gradually
increasing the MLSS concentration, and consequently, the microorganisms
concentration. When the desired concentration was achieved, the corresponding
constant sludge vents were opened accordingly to maintain the specific conditions in
the reactor. Dissolved oxygen (DO) was monitored and controlled using two oxygen
electrodes (LANGE LD®" sc100) at different levels to ensure the best control and a
set point of 2 mg@| was established to provide ambient aerobic conditions. The
pump made a backwash cycle using treated water inverting the flow every 10
minutes to remove aggregates and particles from the surface membrane during 15
seconds. A system to purge excess sludge was also installed.

Control and monitor devices were available to control the membrane pressure,

temperature, pH, and the concentration of dissolved oxygen in the activated sludge.
A second tank (25 I) was used to keep the treated water, which was also used for
back flushing the membrane when necessary. Influent water was pumped in and the
required flow rate was maintained by the suction pump. The oxygen supply was

provided by oxygen bottles.

Hydraulic retention times of 12 h and 18 h was tested with three different MLSS
concentrations in the steady state condition.

2.1. Physical and chemical determinations

The water samples (three replicates) for the analytical determinations were obtained
every 24 h from the primary settling tank, biological reactor and permeate. The
sample (1 1) from each point of interest (influent, effluent and mixed liquor) was
conserved in the laboratory at 4 °C for physical and chemical analyses, and was
analyzed within 4 h from sampling.
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The biological oxygen demand (B@Dand carbon oxygen demand (COD) were
determined according to the Standard Methods (APHA, 1992). Suspended solids
(SS) were determined by gravimetric methods by the Standard Methods. The pH was
determined using a pH meter (Crison pH 25®) and conductivity was determined
using a conductivity meter (Crison CM 35®).

2.2. Determination of the oxygen transfer efficiency (alpha-factor)

The DO concentration was measured at various times in the MBR pilot plant. The
mass transfer coefficient (&) in the reactor was also determined (Damayanti et al.,
2010) The saturation concentration of a diffusing substance can be found by
applying Henry’'s law at the temperature of the experiment, or simply by letting the
experiment run for a significant period of time until the concentration in the liquid
remains constant. The DO concentration for a liquid will follow the equations of
dynamics. This can be written as in equation 16:

9%=|qu%—c) (16)

Where C is the instant oxygen concentratios, i€ the oxygen concentration of
saturation. The effect of temperature on the mass transfer was corrected by equation
17:

kiam = kiapocp! 22 (17)

whereT is the temperature (°C) ampdis a constant. Typicap values are between
1,015 ad 1,040, with 1.024 being the ASCE standard (Iranpour et al., 2000).

The o factor is the difference in mass transferalkbetween clean and processed
water, and it has the most significant impact on aeration efficiency out of all three
conversion factors, and is defined in equation 18.

a= K L awastewater ( 1 8)
K L acleanwater
2.3. Viscosity

The viscosity of activated sludge was measured at four different temperatures (10,
20, 30 and 40 °C) with a viscosimeter (Brookfield, Model LVDVE) using a spindle
number 18 and a Small Sample Adapter (SSA) at 60 rpm. The relationship between
temperature and viscosity was related by the Andrade’s equation as follows
(Equation 19):

B

U= Ak’ (19)

whereyp is the viscosity, T is the temperature, and A andr& Andrade equation
coefficients. The viscosity obtained is related at 20°C in order to be compared. Since
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mixed liquor has non-Newtonian rheology, the viscosity obtained is the apparent
viscosity. The shear rate was 79/2rs all experiments.

2.4. Satistics

Data were analysed by either one-way or multifactor analysis of variance (ANOVA),
using the software package STATGRAPHICS 5.0 (STSC, Rockville, MD, USA) to

identify significant differences between measurements. A significance level of 5% (P
< 0,05) was selected (Molina-Mufioz et al., 2009).

The Canoco for Windows version 4.5 was used to quantify the influence of the
environmental variables in the operational parameters by a multivariable analysis.

When an analysis of more than two variables was required, a Canonical
Correspondence Analysis (CCA) was used to reveal the relationships between the
operational parameters and environmental variables (Molina-Mufioz et al., 2009).
CCA calculations were done with the CANOCO v 4.5 software package.
Permutation tests (500 permutations) were performed and a significance level of 0,05
was selected. The operational variables tested were: HRT, TSS concentration, VSS
concentration, and dissolved oxygen concentration. The environmental variables
tested were related to sludge (temperature, pH), and composition of influent water
(COD and BO). All variables except pH were transformed to log (x+1). Principal
Component Analysis (PCA) was used prior to CCA, in order to select the
environmental variables most strongly associated with variability, and to exclude
variables showing high correlation coefficientsQ©9). The correlation matrix
amongst the variables was calculated using the Pearson's correlation coefficient.

The Canoco Graph is a representation of the effect of a particular environmental
variable on the operational parameters. The approximated correlation is positive
when the angle is sharp and negative when the angle is greater than 90 degrees. More
guantitatively, we can read the approximated correlations of one operational
parameter with the other operational parameters by projecting the arrowheads of the
other species onto an imaginary line in the canonical axes. The effect on the
operational parameters could be interpreted as the length of the arrow of the
environmental variable, and this relationship will be direct or indirect depending of
the angle between the variable and the parameter.

2.5. Nitrogen determination

Be quantified in nitrification efficiency in our system by ion chromatography, using a
conductivity meter (Metrohm). Concentration was measured in ammonium, nitrate
and nitrite and total nitrogen were determined by oxidizing to nitrate by strong
oxidant.

For the separation of anions Metrosep ASUPP5 with carbontate/bicarbonato as
eluent and sulphuric acid as regenerator for the suppressor chemist were used. For
the separation of cations Metroxep C0O2150 column with tartaric acid/dipicolinic as
eluent were used.

XI
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2.6. Simulation

DESASS (Design and Simulation of Activated Sludge Systems) is a simulator
compiled with Visual Basic 6.0 and Fortram Power Station (FPS) 4.0. This software
can be used to simulate and evaluate performed treatment plants and design plants.
The mathematic model of nutrient removal follows the Biological Nutrient Removal
Model, No.1, BNRML1 (Seco et al., 2004) and includes the activated sludge model 2
of the IAWQ (Activated Sludge Model No, 2d, ASM2d) (Henze et al., 1999).

2.7. Sludge removal efficiency

The system worked with different hydraulic retention time. Due to the volume of the
tank was constant the rate increased, so the biomass accumulation in the bioreactor
was increased quickly. Depending of the MLSS concentration a purge was
performed, this purge rate was in concordance with the system performance in the
start phase. This purge was calculated with a total material balance during the initial
phase. For the sludge retention time (SRT) calculation the mean MLSS concentration
was obtained. This sludge retention time was the total volume divided by the purge
rate in days.

In addition the total sludge of the influent was calculated as equation 20:

Sludge influent = Q@SS (20)

As a product between influent rate and mean suspended solids concentration.

The sludge produced was calculated with equation 21:

Sludge production = @MLSS (21)

As a product between mean MLSS concentration and purge rate. So the removed
sludge in the biological process due to the microbial metabolism can be calculated

like the difference between sludge influent and sludge production.

The sludge removal was calculated with the equation 22:

7 _ Sludge - Sludg,q.es _ QI SSt QEMLSS
sludge-removal SlUdge Q|ESS|

(22)

The comparison between sludge removals must be made in the same range of HRT,
temperature and MLSS concentration.

To study how temperature influences in the SRT theory SRT was calculated. The
theory SRT is the SRT calculated to maintain constant the biomass concentration in
the bioreactor without taking into account the removed biomass in the bioreactor,

that is, the necessary time to maintain the sludge in the bioreactor at determined
MLSS concentration taking into account only the accumulated sludge in the influent.

So the theory SRT can be calculated with equation 23:

Xl



Abstract

SRT - Vreactor - Vreactor - Vreactor [ MLSS (23)
e Qgheory @I QIESSI
MLSS

Sludge removal efficiency comparison was studied due to comparative data were
obtained in both conditions, using pure oxygen and air to supply the aerobic
conditions.

3. RESULTS AND DISCUSSION

The MLSS and MLVSS concentration values were obtained during 441 days divided
among six different experiments with different MLSS concentrations and two
different HRT. The MLSS and MLVSS values in Figure 2 indicate that SS
accumulated until the desired MLSS concentration was reached; later the day when
the steady state condition has been reached, a purge was provided to make the MLSS
concentration constant, and consequently the sludge retention time constant. The
MLSS and HRT range was chosen based on previous studies (Al-Amri et al., 2010;
Verrecht et al., 2008; Lim et al., 2007).
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Figure 2. MLSS versus time for each experimental cycle separating steady and unsteady state conditions by a dotted

line. A) MLSS of 4.300 mg/L when steady state conditions have reached. b) MLSS of 4.559 mg/L when steady state
conditions have reached. ¢) MLSS of 10.275 mg/L when steady state conditions have reached. d) MLSS of 4.017 mg/L
when steady state conditions have reached. e) MLSS of 7.873 mg/L when steady state conditions have reached. f) MLSS
of 11.192 mg/L when steady state conditions have reached.

X



Abstract

In the Figure 2f the MLSS concentration show a certain tendency to increase during
the steady state condition, this increase was due to the effect in the biomass
performance by other environmental variables, like the composition of the influent
due to real wastewater was used as influent. The purged rate is calculated
accordingly the accumulation of MLSS concentration during the unsteady state
condition, and this rate can not be changed due to the sludge retention time (SRT)
must be constant in order to consider that as a constant parameter. The SRT is a
parameter that depends on the biomass performance due to the MLSS concentration
is fixed because the effect in the biorreactor performance of this parameter is wanted
to be quantified. The SRT values have been included in Table 1.
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Figure 3. Physical and cheffical test results: a) COD and BQDDf influent; b) COD and BODS5 of effluent; c) suspended
solids (SS) and volatile suspended solids (VSS) of influent; d) suspended solids (SS) and volatile suspended solids (VSS)
of effluent; e) pH and conductivity of influent; f) pH and conductivity of effluent.

Days

Figure 3 shows the physical-chemical data during the whole experimental period.
The COD and BOBremoval efficiencies were above 90% throughout the whole
process. Thus, the COD and B@Dnder MLSS stable conditions in the influent
were 376 and 370 mg/l, respectively, and COD and 8Qibder MLSS stable
conditions in the effluent were 24,5 and 15,5 mg/l, respectively. The SS effluent
values remained in the range of 0-9 mg/l, values that showed the high efficiency of
the system at removing organic matter under our experimental conditions, which
were always higher than 90%. The pH and conductivity values were approximately
the same in both the influent and effluent.

Table 1 shows the mean COD and BQd) the influent and effluent under steady
state conditions, the removal efficiencies were above 90% throughout all the
experiments. The SS effluent values remained in the range of 0-9 mg/l, values that
proved the high efficiency of the system at removing organic matter under our
experimental conditions. When the HRT was 18 hours and MLSS values were 4.300,
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4.559 and 10.275 mg/L, the removal efficiency of COD was respectively 95,6%,
95,8% and 93,4%, for BODthey were 97,5%, 97,3% and 96,8%, and for SS the
values were 98,0%, 98,0% and 98,2%.

With HRT of 12 hours and MLSS of 4.017, 7.873 and 11.192 mg/L the removal
efficiencies in COD were respectively 91,5%, 94,9% and 91,8%, insBHEYy were
96.4% 97.6% and 98.1% and in SS they were 98,5%, 97,8% and 98,3%. Such high
removal efficiencies obtained is in concordance with other authors’ results when
MBR was used in wastewater treatment (Khan et al., 2011; Monclus et al., 2010;
Bolzonella et al., 2010; Bracklow et al., 2010).

Table 1. Average physical-chemical characteristics (COD, BQ@nd SS) of the influent and effluent for the different
steady state conditions studied.

Experime MLSS, HRT, SRT, COD, CODe, BODs;, BODse, SS, SS,
nt mg/L h day mgO, /L mgO, /L  mgO,/L mgO,/L mg/L  mg/
L
EXP 1 4.300 18 19 531 23 377 9 148 3
EXP 2 4.559 18 149 567 24 334 9 119 4
EXP 3 10.275 18 84 567 37 376 12 143 3
EXP 4 4.017 12 14 374 32 339 12 123 2
EXP 5 7.873 12 42 429 22 403 10 115 3
EXP 6 11.192 12 45 417 34 374 7 139 2

3.1. Apha-factor versus MLSS and HRT.

According to other authors (Germain et al., 2005; Judd, 2007; Krampe et al., 2003;
Cornel et al., 2003) the aeration efficiency in a bioreactor decreases when the MLSS
increases. This fact is in accordance with the data of the present study. Moreover, our
data showed (Table 2) that the akvalues decreased when the MLSS concentration
increased. However, it has been previously reported (Rodriguez et al.,, 2010;
Rodriguez et al.,, 2011) that the _akvalues can be affected by different
environmental factors, such as temperature. In this context, our experiments were
performed at a constant temperature (20+0,5°C).

Table 2. Comparative study of the operational parameters (alpha-factor and viscosity) for the different experiments
when pure oxygen supply is used to provide aerobic conditions.

Experiment Alpha-factor n(20°C), mPa.s

EXP 1 0,6115 4,5
EXP 2 0,8975 4,0
EXP 3 0,1223 24,0
EXP 4 0,2787 5,1
EXP 5 0,0355 11,2
EXP 6 0,0221 18,8

To determine the parameter that had more statistical significance in the alpha-factor
(variable dependent), a Multiple Linear Regression Analysis was used. A 90%
confidence level was chosen using the Statgraphics Hluke P-value in the
ANOVA table is less than 0.10, there is a statistically significant relationship
between the variables at the 90% confidence level. Since HRT is a parameter
affecting the time that the oxygen is in contact with liquor its effect in the alpha-
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factor must be studied together the effect of the MLSS concentration. The
independent variable with the smallest P-value represents the highest statistical
significance. The P-value for the relationship between HRT and alpha-factor was
0,1242, and the P-value for the relationship between MLSS and alpha-factor was
0,0902. From this data it can be observed that the relationship between MLSS and
alpha factor had a higher statistical significance compared to the corresponding
relationship between HRT and alpha factor. It must be taken into account that the
stronger observed effect of MLSS on alpha-factor compared to HRT is only valid
within the range employed. Henkel et al., 2009, observed that the MLSS
concentration seems to be the decisive parameter which influences the oxygen
transfer in activated sludge systems at low MLSS concentration; this fact can be
seem in our results by considering when the MLSS and MLVSS are represented
versus the alpha-factor. Higher influence for MLVSS has been reported from this
author at higher MLSS concentration, higher than 15 g/L, but this work has been
focused to low MLSS concentration, 4-12 g/L. ThesewRre obtained previous
exponential regression at the different HRT. At HRT of 12 hodrfoRMLSS was
0,9706and for MLVSS was 0,9434. At HRT of 18 hour far MLSS was 0,9211

and for MLVSS was 0,8964.

When the MLSS do not presented significant differences the variation of efficiency
was calculated at the same HRT, these points are at 4.300 mg/L versus 4017 mg/L
and 10275 mg/L and 11192 mg/L when HRT was 18 h and 12 h respectively. The
efficiency in terms of alpha-factor increased by 400 % when MLSS decreased from
10.275 mg/L to 4.300 mg/L at 18 h of HRT and by 1.160 % when MLSS decreased
from 11.192 mg/L to 4.017 mg/L at 12 h of HRT.

At approximately the same MLSS concentration, the alpha-factor increased by 453%
when HRT increased from 12 h to 18 h and increased by 119% when HRT increased
from 12 h to 18 h.

The aim of this paper was to study a case using exclusively pure oxygen to supply
the aerobic conditions to the MBR system. These alpha-factor data is difficult to
compare with other data of other authors due to the value depends strongly with the
bubble size and system geometry. But from other author reported data like Germain
et al., 2005, when air was used to supply the aerobic conditions, a similar exponential
relationship between MLSS concentration and alpha-factor was obtained. These
values seem to be near 1 at low MLSS concentration (less than 5 mg/L) as in the
present study but then seem to decrease softly. This softly decreasing when MLSS
concentration increases could be occur due to the cited differences in bubble size and
system geometry.

Moreover the use of pure oxygen instead of air to supply the aerobic conditions can
be seen in Table 3, where de alpha-factor obtained in both conditions in experiment
4, 5 and 6 presented an improvement in the performance with a multiplicator factor

of 2,2-3,6. Taking into account these data can be settled the convenience of using
pure oxygen to supply the aerobic conditions.
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Table 3. Comparative study of the alpha-factor for experiments 4, 5 and 6 when pure oxygen and air were used to supply the

aerobic conditions.

Experiment MLSS, mg/L  Alpha-factor, Alpha-factor, Improvement,
oxigen air %

EXP 4 4017 0,2787 0,1070 2,2

EXP 5 7873 0,0355 0,0109 3,6

EXP 6 11192 0,0221 0,0102 2,6

3.2. Multivariable analysis.

In order to acquire a better knowledge of how the environmental parameters affect
the efficiency of aeration, the Canoco for Windows version 4.5 was used. This study
was performed by a canonical multivariate analysis that gave relevant information
about the effect on the operating parameters and the interrelationship between

environmental variables.

Firstly, all the parameters were taken into account and the inflaction factor was
studied. These factors give an idea of how the environmental parameters inter-relate
with the operational parameters. The Canoco graph is shown in Figure 4, the first

canonical axis absorbs 61,8% and the second one 35,4%, so both canonical axis

absorb 9,2% of the total covariance.
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Figure 4. Graph of Canoco software studying BOPof the influent, COD of the influent, SS of the influent, MLSS, HRT,
and temperature featuring the alpha-factor as environmental variables represented with dotted line, and viscosity and

MLVSS as parameters represented with solid lines under steady state conditions.

The environmental parameters, BO@f influent, COD of influent, temperature, SS
of influent, pH and conductivity of the sludge were studied. The angles between the
arrows indicate correlations between individual environmental variables.
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From Figure 4 it could be assumed that MLSS had the greatest influence on the
alpha-factor and viscosity between the operational parameters due to the projected
angle is the highest in the axis with higher inertia, this axis absorbs 61,8% of the
inertia. The influence of MLSS and viscosity could not be the only factors involved

in this influence because other parameters have not been measured like soluble
microbial products (SMP) and extracellular polymer substances (EPS) but it could be
assume that these parameters could be a lesser influence in alpha-factor (Germain et
al., 2007). Other interesting assessments could be carried out with this graph; the
alpha-factor is negatively correlated with MLVSS and viscosity due to the angle
between these operational parameters being more than 90°.

Taking into account that the effect on the operational parameters could be interpreted
as the length of the arrow of the environmental variable, MLSS and HRT had the
maximum effect among all analyzed operational parameters. COD ang &z
influent had similar effects on the system. The biodegradability or relation between
COD and BOR was different in all experiments due to the system was working with
areal wastewater influent. The rate of biodegradability of the process is not constant
due to BOR and COD not presenting the possible strongest correlativity owing to
the angle between them being less than 90 degrees, although it has been
demonstrated that they are quite correlated. The suspended solids in the influent are
highly correlated with BOBand COD, slightly more with BOD

3.3. Kinetic parameters

Batch-respirometric experiments were performed during experiments 4, 5 and 6 at
the end of the steady state conditions. In unsteady state conditions were performed in
experiments 4 and 6, due to experiment 5 was performed at the end of experiment 6
chronologically. So only experiment 4 and 6 can be the differences between pure
oxygen and air studied.

Table 4 and Table 5 show the kinetics parameter during the unsteady state conditions
in experiment 4 and 6. The Monod's constant and the microbial decay coefficient
decreased when MLSS increased due to the system was not stabilized. In both
experiment the hydrolysis constant and substrate consumption were approximated in
the same MLSS concentration.

Table 4. MLSS, Monod's constant (KM), microbial decay coefficient (kd), hydrolysis constant (kH) and yield coefficient
(Y) during the unsteady state conditions in experiment 4.

MLSS, mg/L  Ku, mg/L kg, day’ ky, day’ Y, mgMLSS/mgCOD

2.580 297,88 0,1862 0,8004 0,709
4.100 170,03 0,1718 03431 0,877
4.700 128,036  0,0855 0,2936 0,567
5.500 65,107 0,1117 0,2868 0,461
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Table 5. MLSS, Monod's constant (KM), microbial decay coefficient (kd), hydrolysis constant (kH) and yield coefficient
(Y) during the unsteady state conditions in experiment 6.

MLSS, mg/L  Ku, mg/L kg, day’ ku, day’ Y, mgMLSS/mgCOD

3.420 73,954 0,1040 0,6550 0,931
5.200 68.002 0,0520 0,3869 0,935
6.400 43,294 0,0332 0,3189 0,953
8.400 2,566 0,0243 0,3013 0,959

The hydrolysis coefficient was determined in the present study and the data obtained
could be considered as being in a similar range to those reported previously (Table
6). Thus, it was observed thaj kalues decreased when the MLSS concentration
increased, suggesting that this effect could be due to an increase in the bacterial
mortality associated with the age of the sludge.

Table 6. Mean values for Ka, ks and temperature found by other authors.

K.a, min® kg, h* kh, h? T, °C
Brouwer et al., 1998. 0,73-2,17 19,5-21
Sollfrank and Gujer, 1991. 0,75 10
Sollfrank and Gujer, 1991. 1,04 20
Spanjers and Vanrolleghem, 2,4 20
1995.
Ferrai et al., 2010. 0,08-0,2 20
Cokgor et al, 2009. 0,083 0,02 20
Badino et al., 2001. 6,35-2,07
Ozbek and Gayik, 2001 2,65-0,083

The yield coefficient remained constant for experiment 4, but in the experiment 6 the
yield coefficient decreased significantly and the microbial decay coefficient. The
specific growth rate (4, did not show a constant behaviour or a clear tendency.
This parameter is difficult to evaluate accurately, but this is not critical because the
model is not very sensitive to this value (Henze et al., 1986).

Other authors found that the Monod’s constany)(ldecreased when the ratio of
substrate to biomass (F/M) decreased (Cokgor' et al., 2009) due to the increase of
microorganisms in the system. The data obtained showed the same trend. In
experiment 6 an improvement was not obtained above 8000 mg/L.

When the §Xj ratio was around 0,05 gCOD/gVSS, the Y increased slightly; this
fact was observed by other authors (Grady et al., 1996; Liu, 1996)udAe
decreased when the ratio F/M increased due to an increase of the microorganisms in
the MBR system

To compare the influence of using pure oxygen and air in kinetic coefficient

respirometric method was performed at the end of the steady state conditions (Table
7).
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Table 7. MLSS, Monod's constant (k), microbial decay coefficient (i), hydrolisis constant (k;) and yield coefficient (Y)
at the end of the steady state condition when pure oxyen and air were used in experiment 4, 5 and 6.

Experiment MLSS, mg/L Ky, mg/L kg, day® kg, dia® Y, mgMLSS/mgCOD

Pure oxygen

EXP 4 4.017 160,335 0,1559 0,1710 0,600
EXP5 7.873 43,079  0,0249 0,1845 0,762
EXP 6 11.192 3,647 0,0142 0,1266 0,871
Air

EXP 4 4.017 50,095 0,1789 0,3291 0,725
EXP5 7.873 12,639 0,0419 0,1780 0,669
EXP 6 11.192 5,447 0,2376 0,1021 0,867

In all experiments the kinetic parameters decreased when MLSS increased. This
trend is not followed when air was used in experiment6, where MLSS concentration
was maximum. This can be important due to working at high yield can be convenient
working with pure oxygen. In all experiment the microbial decay coefficient was
lesser and hydrolysis coefficient higher working with pure oxygen to supply the
aerobic conditions. These data settled the convenience of working with pure oxygen
due to the stability of the process is higher due to was less sensitive to load
variations.

3.4. Multivariable analysis for kinetics parameters

In order to take a better knowledge of how affects the environmental parameters to
the efficiency of aeration the Canoco for Windows version 4.5 was used. Firstly all
the parameters were taken into account and the inflaction factor was studied. This
factors give an idea how the environmental parameters inter-relationship and design
parameters. The Canoco graph is shown in Figure 5, the first canonical axis absorbs
the 99,8% (X axis) of the total covariance.

The environmental parameters MLSS, SRT (Sludge retention time) and Temperature
were studied in all experiments. The angles between arrows indicate correlations
between individual environmental variables. In order that the angles are higher than
90°, they are not correlated. From Figure 5 could be ensured that SRT has the biggest
influence in kinetics parameters due to the projected angle is the highest in the axis
with higher inertia, this axis absorbs the 97,6% of the inertia. Then SRT has more
influence in kinetics, then temperature and finally MLSS concentration.
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Figure 5. Graph of CANOCO software studying SRT, MLSS and temperature in steady state conditions as parameters
feat umax, kd, kh as variables.

From this analysis can be ensured thak«had not correlation with the other
environmental parameters ky k,) but is the most influenced by operational
paameters. Between microbial decay and hydrolysis coefficients showed a positive
correlation.

3.5. Nitrogen removal efficiency.

Figure 6 shows the evolution of nitrogen compounds in the membrane bioreactor
influent and effluent, being clearly the largest contribution of nitrogen as ammonia in
experiment 3 and 6. These were the experiments compared due to the temperature
was approximated in both of them.
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Figure 6 a) Evolution of nitrogen compounds in the form of ammonium, nitrite and nitrate to the influent and effluent during
experiment 3. b) Evolution of nitrogen compounds in the form of ammonium, nitrite and nitrate to the influent and effluent
during experiment 4. (Dotted line: supply of aerobic conditions with oxygen or air), S.S.C.: Steady State Conditions.

Figure 7 shows the evolution of nitrogen compound in the effluent of the membrane
bioreactor of both experiments 1 and 2. Experiment 3 clearly shows nitrification,
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being the first days in ammoniac form. After 13 days of operation begins clearly
nitrification phase I, with the majority of nitrogen in the form of nitrite, and nitrate
alter increase, indicating a successful nitrification of the system. Experiment 6 shows
the decrease with the time of nitrogen as ammonia, starting nitrification in first phase
on day 85.
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Figure 7 a) Evolution of nitrogen compounds in the form of ammonium, nitrite and nitrate at the effluent of the

membrane bioreactor system during experiment 3. b) Evolution of nitrogen compounds in the form of ammonium, nitrite
and nitrate at the effluent of the membrane bioreactor system during experiment 6. (Dotted line: supply of aerobic
conditions with oxygen or air), S.S.C.: Steady State Conditions.

In Figure 6 graphs are represented with dotted line the time interval when pure
oxygen and air were used to supply the aerobic conditions and with solid line the
steady state conditions taken as the last ten days in every time interval using different
gases. Experiment 3 took place for 109 days, the pure oxygen-phase was performed
during the 64-90 days and the air-phase was performed during the 91-109 days.
Experiment 6 took place for 97 days, the pure oxygen-phase was performed during
the 20-66 days and the air-phase was performed during the 67-97 days.
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Figure 8 a) Evolution of total nitrogen compounds in the form of ammonia, nitrites and nitrates expressed as
concentration of nitrogen in the influent of the membrane bioreactor during the experiment 3. b) Evolution of total
nitrogen compounds in the form of ammonia, nitrites and nitrates expressed as concentration of nitrogen in the influent
of the membrane bioreactor during the experiment 6. (Dotted line: supply of aerobic conditions with oxygen or air),
S.S.C.: Steady State Conditions.

In Figure 8 are represented the total nitrogen in both the influent and effluent
expressed in milligrams of nitrogen per litter. In experiment 3, except for specific
days such as 42 which could be due to contamination from chemical cleaning, is
clear the high removal efficiency in the influent and effluent. Experiment 6 this
removal does not start until the nitrification in the first phase (day 85).
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In the Experiment 3 the nitrification (Figure 7) was not complete until the last days
of experimentation. Can be observed in the figure that nitrates began to form on day
25 of experimentation, peaking at day 39. When MLSS concentration increased these
nitrates decreased, although not disappeared, continuing the nitrification. In this
experiment are large removal performances in form of ammonium nitrogen.

In Experiment 6 on day 86 an increasing of nitrogen in the effluent in form of nitrite
is observed, nitrate appears strongly around day 36, the evolution of nitrogen
compounds suited to bacterial growth model developed.

It is worth mentioning that the stabilization was reached at higher working hydraulic
retention times, because it promotes the growth of nitrifying microorganisms and
nitrification by increasing the residence time of wastewater to be treated.

This analysis was made taking into account the data of the latest 14 days in the
steady state condition, both using pure oxygen and air to supply the oxic conditions
to the membrane bioreactor system.

To view the nitrification capacity of the membrane bioreactor Table 8 is displayed.
This table shows the mean concentrations of MLSS on each of the experiments with
their respective temperatures, and the average production of nitrate and nitrite and
remove of ammonium in the last 10 days of each experiment with air and with
oxygen (Steady state condition) as a multiplicator factor. The temperature and the
suspended solids have a significant influence in the system, the temperature have to
be maintained in the same range due to the experiment was done in the same station
of the year.

Table 8. Temperature, MLSS, nitrite and nitrate production and ammonium consumption when pure oxygen and air
were used to supply the aerobic conditions in steady state conditions.

. MLSS, Multiplicator Multiplicator Multiplicator
Experiment HRT, h mg/L T.°C facto? of NH,4 factorp of NOy factorr) ofNOj3
Pure oxygen

EXP 3 18 10.275 10 0,79 - 8,04

EXP 4 12 4.017 15 0,67 - 13,25
Air

EXP 3 18 10.275 11 0,65 - 5,72

EXP 4 12 4.017 13 0,59 74,32 8,62

Comparing the use of pure oxygen and air the nitrification was higher when pure

oxygen was used to supply the aerobic conditions. At HRT of 18 hours (Experiment

3) and MLSS of 8.133 mg/L when pure oxygen was used and 7.650 mg/L when air
was used the efficiency of consumed ammonium was 79,10% and 65.,57%

respectively, an increase of 13,53%. At HRT of 12 hours (Experiment 2) and MLSS

of 3.762 mg/L when pure oxygen was used and 3.632 mg/L when air was used the
efficiency of consumed ammonium was 67,08% and 59,07% respectively, an

increase of 8,01%.

There are investigations that study the nitrification in membrane bioreactors.
Rosenberger et al., 2002, shows that there is a nitrification in an MBR system, the
nitrifying bacteria growth occurs at MLSS concentrations below 6000 mg/L with
hydraulic retention time over 10 hours, once getting a proper nitrification in the
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process before the 50 days of operation the MLSS concentration increased to values
above 18000 mg/L continuing the process of nitrification.

Another aspect to be noted is that there is a denitrification in almost all experiments,
as this is due to the possible existence of areas in the biological reactor.

In the present research work has been the case that was not detected significant
concentrations of nitrate in the effluent and denitrification was occurring as described
above, Ghyoot et al., 1999, proposes an alternative mechanism for denitrification
without the presence of nitrate:

NH,"— NO, — N,

This mechanism could explain the partial denitrification that has existed in the
experiments where has not been produced nitrate, however it is possible that a
normal denitrification exists and nitrate is not detected due to the speed of generation
of this is equal to the removal by the mechanism of denitrification, and also nitrogen
may be part of being assimilated by the biomass.

Suwa et al., 1989, have stated that the nitrification-denitrification can occur at high

concentrations of dissolved oxygen in a membrane bioreactor due to the high
concentration of suspended solids in the mixed liquor generated microscopic anoxic
zones or flocs formed by favouring denitrifying bacteria growth. It has also been

shown that denitrification can occur due to intermittent aeration (Suwa et al., 1992;
Ueda et al., 1996; Nagaoka, 1999; Yeom et al., 1999).

3.6. Kinetics parameters for nitrogen removal

In table 9 are the kinetic parameters obtained with the Monod’s model when steady
state conditions were achieved. In the experimental conditions at equivalent
temperatures and MLSS concentration, when hydraulic retention time was 18 hour,
the mean specific growth rate was higher when air was used, the maximum specific
growth rate was approximately the same and de constant higher when pure oxygen
was used. This demonstrate that the growth rate achieved at steady state conditions
when pure oxygen was used is less due to the Monod’s constant K is higher without
a high variation of the maximum specific growth rate.

The same trend can be observed when hydraulic retention time was 12 hours. The
increase of K when pure oxygen was used was 190,45% in experiment 1, and
324,11% in experiment 6. These trends evidence the improving in the system when
pure oxygen was used to supply the aerobic conditions in terms of biomass growth
studying the ammonium consume by kinetic balance.

Table 9. Kinetic coefficients when pure oxygen and air were used to supply the aerobic conditions in steady state
conditions.
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coperiment TS T e matin B K T8 TR et
Pure oxygen
EXP 3 18 10.275 10 0,00031 1,23 0,005455 3,7134 0,0003 0,0074 85 0.
EXP 6 12 11.192 15 0,00168 1,14 0,004674 0,3387 0,0368 0,0094 45 0.f
Air
EXP 3 18 10.275 11  0,002191 0,66 0,005818 1,9498 0,1129 0,0040 85 0./
EXP 6 12 11.192 13  0,000290 1,18 0,004306 0,1045 0,0402 0,0088 45 0./

MLSS concentration has an important influence in the Monod’s constant decreasing
K when MLSS increase due to the competition (Rodriguez et al., 2011). This trend
is strongly influenced by the hydraulic retention time too, so in this study only the
comparison between air and pure oxygen in each experiment can be studied.

At HRT of 12 hours the ammonium uptake rate does not differ significantly, this
could be due to the smaller contact time; there is no appropriate time to raise the
consumption of ammonia. At higher hydraulic retention time, 18 hours, there is
significant difference in the rate of consumption when using pure oxygen and air to
supply aerobic conditions, witlin increase with a increase factor of 1,8 when pure
oxygen was displayed.

The kinetics parameters are highly influenced by temperature and HRT, increasing
the hydrolysis constant when temperature increases in both experiments. In both
experiments the lysis constant increase and hydrolysis constant decrease when air
was used to supply the aerobic conditions, more exactly the hydrolysis constant in
both experiments increase at multiplicator factor of 1,8 and 1,1 respectively in
experiment 1 and experiment 2 respectively when pure oxygen was used. This
improve is higher in experiment 1 due to the higher HRT that gives the optimal
conditions to ammonium consumption.

3.7. Multivariable analysis for kinetics in nitrogen removal

In order to take a better knowledge of how affects the environmental parameters to
the efficiency of aeration the Canoco for Windows version 4.5 was used. Firstly all
the parameters were taken into account and the inflaction factor was studied. This
factors give an idea how the environmental parameters inter-relationship and design
parameters. The Canoco graph is shown in Figure 7, the first canonical axis absorbs
the 99.8% (X axis) of the total covariance.

The environmental parameters MLSS, HRT and Temperature were studied in all

experiments (Figure 9a). The angles between arrows indicate correlations between
individual environmental variables. In order that the angles are higher than 90°, they
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are not correlated. From Figure 9a could be ensured that Temperature has the biggest
influence in kinetics parameters due to the projected angle is the highest in the axis
with higher inertia, this axis absorbs the 99,8% of the inertia. Then HRT has more
influence in kinetics, and finally MLSS concentration.

. MLSS &
a) e e
_ | .

HRT

0.010

-0.020

-0.060 0.080

b)

1.0

4 pmaxNH4
I

1.0
=
z
I
=

04 10

Figure 9 Graph of Canoco software studying HRT, MLSS concentration and temperature in steady state conditions as
parameters feat the kua*, Hmaxvna” @nd Kyna™ as variables. a) Operational parameters.

The Figure 9b) shows thakpnwnsa and Kuns' have a negative strong correlation due
to the approximated correlation is positive because the angle is sharp. This is due to
they are interrelated with Monod’s equation.

3.8. Simulation for nitrogen removal

To simulate the ammonium fraction in the effluent with the input conditions and to
verify the convenience in the use of kinetics in the design DESASS software was
used. In Table 9 the experimental ammonium fractions obtained are shown, these
fraction are expressed like the ammonium in the effluent divided by the total nitrogen
in the effluent. To simulate the sludge retention time are needed, this is why they are

included in table 9.

Can be observed that the same trend is followed when HRT concentration decrease in
order that less ammonium is consumed. The method to obtain kinetics obtained
following equation 1 and 2 is suitable in order that the simulated and experimental
fraction follows the same trend with the logical deviation of experiments data.
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Before the study of removal efficiency and kinetics is concluded that under the
conditions studied the membrane bioreactor process is suitable for nitrification of
ammonia, and thus for nitrogen removal from the effluent, being in this investigation
that nitrification is strongly favoured when pure oxygen was used to supply the
aerobic conditions, and this improve can be observed in the kinetics.

3.9. Sludge removal efficiency using pure oxygen and air.

In Table 10 the mean values of produced sludge, sludge influent and removal sludge
are shown in all experiments and temperatures. In this table is stated that the
removed sludge is increased when the MLSS concentration in both conditions. In
addition the relationship between temperature and removed sludge is stated. The
sludge removal was higher when temperature increased due to the microbial activity.

Table 10. Sludge parameters when pure oxygen and air were used to supply the aerobic conditions.

Experiment MLSS, SRT, T, °C Sludge of influent, Produced sludge, Removed sludge,
mg/L days mg/day mg/day mg/day

Pure oxygen

1 4.017 14 14 5.438 5.356 81

2 7.873 42 26 4.730 3.477 1253

3 11.192 45 13 5.513 4.663 849

Air

1 4.017 14 16 4.842 4.833 9,16

2 7.873 149 23 3.650 813 2837

3 11.192 32 16 5.773 5.684 89,75

Comparing theoretical SRT calculated with Table 9 with the experimental SRT in
Table 11 is shown the difference between them with the temperature, where can be
noticed that the temperature raise has an effect of increasing in the experimental
SRT. This fact is due to the microbial metabolism; all consumed material is
completely oxidised (Ronzano and Dapena, 2002).

Table 11. Theoretical SRT, experimental SRT, efficiency of sludge removal, real and calculated purge rate and real
sludge production when pure oxygen and air were used to supply the aerobic conditions.

Experiment SRT, Theoretical ASRT, u removed Calculated sludge Real sludge Calculated Real Qp,
days SRT, days days sludge, % production, kg/day production, kg/day Qp, L/day  L/day
Pure oxygen
1 14 13,76 0,21 1,50 3,06 3,09 31,76 32,00
2 42 37,81 6,89 15,41 1,87 2,00 9,88 10,60
3 45 31,00 11,17 26,49 2,64 2,69 9,85 10,00
Air
1 14 43,28 29,31 0,19 2,37 2,78 27,24 32,00
2 149 103,06 45,94 77,72 1,23 0,47 7,88 3,00
3 32 97,57 65,64 1,55 2,17 3,27 9,27 14,00
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The exponential regression for the difference between theoretical and experimental
SRT versus temperature when pure oxygen was used was (Equation 24):

SR-ExperimentaI - SQT

theoretica

= BE- 05 *"% (24)
And when air was used (Equation 25):

SR-Experimental - sq-l; = 192456 M (25)

heoretica —

In this equation can be noticed that at temperature below 15°C there are not
significant differences between them.

The removal efficiency at different experimental SRT obtained with equation 3 is
show in Table 11. Can be achieved that there is a strong lineal regression between
them, and this is the following equation when pure oxygen was used (Equation 26):

= 05997[5RT, porimens ~ 69188 (26)

lusludgeremoal -
And when air was used (Equation 27):

= OﬁOOGESR-Experimental - 12'766 (27)

:usludgeremmal

With equation 13 and 15 the sludge removal efficiency in function of the operational
parameters can be obtained in the case of using pure oxygen (Equation 28):

V EIMLSS)

reactor

=- 69188 0p99 0005053& %% +
:uremovalslluige 9 05 4 (D QlESSI

(28)
And in the same way when air was used using equation 25 and 27 (Equation 29):

V EIMLSSJ 29)

=—— 12766 00 19 45|}OQ412]+ reactor
lusludgeremmal 2' 06 GE 2 Ql[SSI

This is the design equation that can calculate the produced sludge at different
operational parameters and temperature (Equation 30).

. . Hiemovedsidge
Fproducedsldge = QIESSI[E]' - Tg)lng (30)

In Table 11 is shown a comparison between the pwigeand the produced sludge
calculated with the design equation (Equation 30) and the experimental produced
sludge when pure oxygen and air were used to supply the aerobic conditions. Can be
achieved that the design simulation has a good performance. The real and calculated
produced sludge decrease when SRT increase. In addition can be seen that the real
and calculated values fit well before SRT of 45 days.
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Furthermore, comparing pure oxygen and air conditions can be seen that the
calculated SRT and the experimental SRT do not fit so well. In addition comparing
both situations the sludge removal decreased when air was used to supply the aerobic
conditions.

The comparative points obtained are at low sludge retention time and medium
retention with and increment of 789% at low sludge retention time (experiment 1
comparing pure oxygen and air state) and between 994% and 1709% at medium
sludge retention time (experiment 2 and experiment 3 using pure oxygen and
experiment 3 using air). This reduction of sludge production in the bioreactor system
has been reported to be between 20% and 30% less than in CASPs working at similar
conditions of SRT due to the increase of predators working at higher MLSS
concentrations (Ghyoot W and Verstraete, 1999).

The low production of sludge at high SRT has the most lately conditions studied and
has been reported to be high by other authors (Lubello et al., 2009; Wei et al., 2003;
Sun et al., 2007) and has been reported the MBR to be one of the technologies with
lesser sludge production working at higher TRC.

3.10. Sludge stabilization

Other important parameter is the stabilization of the sludge in the purge of the
bioreactor, expressed like the relationship between MLSS concentration and mixed
liquid volatile suspended solids (MLVSS) in percentage. This parameter establishes
the needing of a later treatment of the sludge.

In Figure 10 can be observed that when SRT increased the stabilization of the sludge
increased, and values of 80% were achieved with SRT of 84,4 days when pure
oxygen was used to supply the aerobic conditions. This value can be considered as
high but must be take into account that the sludge is only biological sludge without
primary treated sludge that normally has higher inorganic amount, so can be
considered as mixed sludge that can be considered stabilised when MLVSS/MLSS is
50-55%.
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Figure 10. MLVSS/MLSS (Stabilization) versus SRT. a) When pure oxygen was used to supply the aerobic conditions.
b) When air was used to supply the aerobic conditions.

Have been performed researches that stated the higher MLVSS/MLSS relation of
MBR feat CASPs processes. For instance, Xing et al., 2000, established this
relationship always upper 60%. Other research was carried by Pollice et al., 2008,
with MLSS around 20 g/L at high SRT this relationship was 75%, proximal to the
achieved in the present research, so can be taken as normal this range working at
high MLSS concentrations.

In the same figure the case of using air is shown too. In this case the stabilization
seems to be slightly higher, but must be taken into account that the air experiment is
a continuation of the pure oxygen conditions experiment. But this improve is not
high at high SRT conditions, that is the work conditions. At SRT around 150 days
the stabilization in case of pure oxygen was around 85% and in the case of air around
75%.

XXX



Abstract




Abstract

INDICE







indice

Indice
1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA ... e 28
1.1. INTRODUGCCION.......oiitiitiieieecee ettt ettt ete e te st eae st et e sre e e eteeteereeresaeseeareas 28
1.1.1. Aguas residuales urbanas, caracteristicas y problematica. ..........ccccccceveeeeiiiiiiiiiiccccieee, 29
1.1.2.  Tratamientos DIOIOQICOS .....cuviiiiiiie e e e e e e e e e e e e e e e e aaan 31
1.1.3. Objetivos y esquema general del tratamiento bioldgiCo............cccvvvviiiiiiiiiiiiiiee s 33
O O S = T o [0 Fo = Tox 110 PSSR 35
1.1.5. Ventajas del uso de tecnologias de MemMBIrana............cccuvieieiiiiiiiee e 36
1.1.6. Fundamentos de la tecnologia de MemMbBIranas..........cccuuvieiiiiiiiee i 38
1.1.7. Generalidades de los biorreactores de membrana ...............eeeeeeiiiiiiaaaaaiiii e 41
1.1.8. Parametros operacionales de los biorreactores de membrana. ...........ccccvveieeiiiiiieeeesiiiiieeeeens a7
1.1.9. Parametros operacionales de los biorreactores de membrana, Disposicién de
o =T 0] o] =g T T TSP PEPRRT 53
1.1.10. EfiCIENCIa A€ @IFCACION ......eiiiiiiiiiiiie ettt e e e e e e s sneanee s 56
1.1.10.1. Andlisis del coeficiente de transferencia de masaa)(K.........ccccccceeeereeiiiiiiiiiccinnnnns 56
1.1.10.2. Influencia de 1a tEMPErAtUIa .........ceviiiiieeeee e e e e e e e e e e e e e s eeeeees 60
1.1.10.3. Influencia de organiCos diSUEIOS. .........ccccuuriiiiiiiiiiie e a e e e e e e e 61
1.1.10.4. Concentracién de saturacion de OXIJENO .........ccvveeeeeeiiiiii i e e e e e e 61
1.1.10.5. Parametros que afectan a la aireacion............cccccuviiiiiiiiiiiiiciceee e 61
000 00 I I @ Tod (o o 1= I 11 (0o 1= o L PRSPPI SUTUPRPR 63
1.1.12. CINELICA 0E CrECIMIENTO ....tiiiiee e ettt e et e e e e e e e e e e e s et r e e e e e st b e e e e e e anstbeeaeeeennnees 67
1.2. ESTUDIO ACTUAL DE LA UTILIZACION DE BIORREACTORES DE
MEMBRANA Y APLICACION DE OXIGENO PURO COMO VARIABLE DEL
o O 8 1 72
1.2.1. Usos industriales de los biorreactores de membrana.............ccccuuuiiiiiiiiiiiieieee s 72
1.2.2. Situacion actual de las investigaciones y la aplicacion de oxigeno puro en su
L8 Lot To] g F=T 0 0 T1=T | (o P UUEUURURRRR 73
1.2.3. Ensuciamiento y estrategias de control en membranas de Ultrafiltracion y
Y e Co) 11 (= Voo a IR =T AT = o Y SRR OPPPPPPNS 76
1.2.4. Limpiezas quimicas en membranas de BRM .........ccccccuuiiiiiiiiiiiiiiieeee e eee e 78
1.2.5. Materiales de membrana usados en membranas para BRM...........cccccciimiiiiiiiiiieiee e 80
1.2.6. Influencia de los parametros de operacién en el funcionamiento de los BRM ....................... 81
1.2.6.1. Tiempo de retencion del fanQO ........cooioeeiiiiiiiee e 81
1.2.6.2. Tiempo de retencion hidraUliCa ...........uuuiuiiiiiiiiiiieiee e e e e e 82
1.2.6.3. Sodlidos en suspension en el licor de MEZCIA.........cccovvviriiieiiiiiiiie e 83
1.2.7. Flujo de membrana y presion tranSMEMDBIANA. ..........uvveeiiiiiiiieeiiiiiiiee e eiiiirr e e e serree e e e e neeees 84
1.2.8. ProducCiOn 0 fANQOS ........uuuiieiiiiiiiiiieeiiiiiiiee e et sttt e e e e s sttt eeeesssttaeeeeessastbaeeeeesatbaeeaeessnsbaeeeeeesans 85
1.3.  CONCLUSIONES DEL BARRIDO BIBLIOGRAFICO..........cccoviviieeeirinaenn, 86
2. OBJETIVOS DE LA INVESTIGACION ... 90
2.1,  OBJIETIVO PRINCIPAL ..ottt ettt e e et e e e e e e eanaa s e e e aeeennnes 90
2.2. OBJETIVOS SECUNDARIOS ... ..ot e e e e e aaaas 90




indice

3. METODOLOGIA . ..t e e e e e e e e e e e e aa s 94
3.1. Metodologia de la investigacion de ChOQUE ...........ccoeeeiiiiiiiiiiiiee e 94
3.1.1. Descripcioén de la planta piloto y pardmetros operacionales en la Investigacion de Choque. . 94
3.1.2. DescripCion de 1a UDICACION .........ueiiieiiiiiiiee ettt ettt e e e et e e e e st e e e e s st e e e e e s snnnaeeeeeenanes 99
3.2, VARIABLES PREVIAS ...ttt e a e et e e e 101
3.2.1. TRH (Tiempo de Retencion HIidrAUIICA) ..........uuuuriiiiiiiiiieieee e aa e e e 102
3.2.2. TRC (Tiempo de Retencion CEeIUIAr) .........cccuviiiiiiiiiiiiicee e a e e e 102
3.2.3. MLSS (Solidos en Suspension en el Licor MezcCla)...........ccooociviviiiiiiiiiiiiieeee e 102
3.2.4. MLSSV (So6lidos en Suspensién Volatiles en el Licor Mezcla)...........cccocvvvvvveeeeiiiieiieeeeeeenn, 103
3.2.5. Demanda Bioldgica de Oxigeno del influente ... 103
3.2.6. Demanda Quimica de Oxigeno del iNflUENLE ...........cooviiiiiiiiiiiie e 103
3.2.7. Soélidos en Suspension del INFIUBNTE ...........iiiii i 103
3.2.8. Sdlidos en Suspension Volatiles del inflUENTE ...........ooveiiiiiiiiie e 103
T TR o] o L= I 01T o L= P UPUPUURT RPN 104
3.2.10. Conductividad del INFIUEBNEE ..........uiii e 104
3.2.11.  Andlisis de tamafio y distribucion de particulas del influente ............cccccovvveeeiiiiiene e, 104
3.2.12. Nitrito, nitrato y amonio del iNflUENte ..........cooeeii i 104
3.2.13. Nitrégeno total en el iNflUBNTE ..........uuiiiiiieec e 104
3.2.14. Coliformes totales, fecales y hetero6trofos en el influente............ccccociviiiiviiv . 105
3.3, PARAMETROS PREVIOS. ...ttt ettt ettt ettt 105
3.3.1. Demanda Biologica de Oxigeno del eflUENte...........ccoiiuiiiiiiiiiiiiii e 105
3.3.2. Demanda Quimica de OXigeno del eflUENTE............cccuviiiiiiiiiiiiie e 105
3.3.3. Sdlidos en Suspension del eflUENLE ...........ocuiiiiiii i 106
3.3.4. Sdlidos en Suspension Volatiles del eflUente............oooiiiiiiiiiiiiii e 106
3.3.5. pH del efluente ¥ liCOr MEZCIA .........uuuiiiiiiiiiiiiiie e e e e e 106
3.3.6. Conductividad del efluente y licCOr Mezcla.............ocooeeeciiiiiiiiiece e 106
3.3.7. Anadlisis de tamafio y distribucién de particulas del efluente ..............ccccocciiiiiieiineee e, 106
3.3.8. Nitrito, nitrato y amonio del efluente ... 107
3.3.9.  Nitr6geno total €N €l EfUENLE ......coiiiiiie e 107
3.3.10.  Oxigeno disuelto en el reactor biolOGICO...........uvviiiiiiiiiiiiiiiie e 107
3.3.11. TRIMPEIATUIEAL ...ttt e e e e e e et e et ettt bt et o e e e e e e e e e e eeeeesbabbaa e e e e e eaaaaaeaennes 107
3.3.12. Presion TranSmMEMDIANE ..........uuuiiiei ittt e e s e e e s et e e e e e s ssrreeeeesannsaeeaeas 107
170 700 TR Y/ =Yoo 1] T - To P PPPRPRTTR 107
3.3.14. Coliformes totales, fecales y heter6trofos en el efluente..........cccooecvvevieiiiciine e, 108
3.4. MATERIALES Y METODOS ANALITICOS .....covioieieeeieeeeeeeeceee e 108
3.4.1. Demanda BiolGgiCO & OXIGENO .....uuuiiiiiiiiiiiieiee e e e e e e e e e 108
3.4.2. Demanda QUIMICA A& OXIGENO ......uurirrriiiiiiiiiteeeee e e et e s se s s et rreeeaeaaaeeaeessasassnansrenreneeees 111
3.4.3.  SOlidOS €N SUSPENSION.....cciii ittt e et e e e e e e e e e e s s e s s aeeareetaaaaeaeaessaesaaanssnsensrnenenes 118
3.4.4. SOlidos €n SUSPENSION VOIALIES .......ccccuiiiiiiiiiiiiiice e e e e e e e e e e 120
TR o P PSR 121
I T ©o o o U1 11V T =T PP UPPR 122
I B R @ ) q o 1= s (o T YU =1 | (o TSP SSPPPEPRN 123
3.4.8. Analisis de tamafio y distribucion de partiCulas............cccuuevveiiiiiiiiee e 124
I e TRV 1T o o 11 o =T PR UUPUP PR 126
3.4.10. Determinacion de nitrito, NItrato Y @amMONIO ..........ooiiuiiiieeiiiiiiee e 127
3.4.11. N T oo =T o T I8 1 ] = | PSR 132
3.4.12. Determinacién de coliformes totales, coliformes fecales y heter6trofos. .......cccccvveeeeennn. 133




indice

4. INVESTIGACION DE CHOQUE ......ccooviuiiiiiieticiete ettt 140

4.1,  PLAN DE TRABAUJO ....ootitiiiiiiiiiii s 140

4.1.1. Resultados de la investigacion de choque, experimento 1° con superficie de la membrana de
1,86 nf, tiempo de retencién hidraulico de 18 horas y concentracién en sélidos en suspension en el

[ICOr MEZCIA A 4.300 MQ/L. ..nuiiitiiiiie ettt ettt et e e e e e e e e e e e e e s e e nannbabbeste e e e e eeeaaaaaaaaens 142
4.1.1.1. Calibrado de caudales de las membranas biolégico en el Experimento 1
(TRH 180, MLSS 4.300 MQ/L) .tttttittieiaiteeeaaiee ettt e bt e et e e sabe e e sabe e e s sabe e e anbbe e e abeeeeanbeeeaanaeeesanneeas 143
4.1.1.2. Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor biolégico en el Experimento 1
(TRH 18h, MLSS 4.300 MQ/L) ...tttiitiieiaiteie ettt sn e st e s e e e s e e s nnnee s 147

4.1.1.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L) . 148
4.1.1.4. Permeabilidad de las membranas y recuperacion de permeabilidad por

contralavado en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 MQ/L) ...cccccvvviiiiiiriieeieeeeee e e e e ee e 149
4.1.1.5. Presiones de funcionamiento en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L).... 151
4.1.1.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L) . 152
4.1.1.7. Evolucion de pH y conductividad en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS

e {010 N 4o To 1 I PRSP SRR 153
4.1.1.8. Evolucion de los sdlidos en suspension en efluente e influente en el Experimento 1
(TRH 18h, MLSS 4.300 MG/L)...ttttteeiiiiiieeeeeiiitieee e e aeitteeeeessstteaaeaesssseaaeeeeesassseeeaesansssseeeessassssereaess 155
4.1.1.9. Anadlisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 1
(TRH 18h, MLSS 4.300 MQ/L)...tttttetiiiitiiitee ittt e e sttt e e e sttt e e e s asaaee e e e e s snsbeeeeeesanaeseeeesannnnaeeaeess 157
4.1.1.10. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el
Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 MQ/L) c..uuuuuiiiiiiiiiiiieieieeeee e e e e eesseieeesaeeeee e e e e aaaeaee e e e 158
4.1.1.11. Viscosidad en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 M@/L).......cccvvvvveveerrereeeannn. 161
4.1.1.12. Alfa-factor en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L).......ccccoccuvrvrrvrrrennnnnn. 162
4.1.2. Medida alternativa del alfa-factor mediante balance de masas. .......cccccccceeeiiiiiiiiiiiiiciiiiinns 164
4.1.3. Conclusiones y modificacion de las condiciones de partida ..........ccccoccvvvvveeiiiiiiireesiiiieenenn 169
5. INVESTIGACION DE FONDO ....uuiiiiiiieiiiiee et e et e et e ea e e eaans 174
5.1. MODIFICACIONES DE LAS CONDICIONES DE PARTIDA.........ccccvvviieeeen, 175
5.1.1. ODbjetivOS defiNItIVOS .....ccciiei e e e e e s e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e eannnnrane 176
5.1.1.1.  ODbjetivOS PriNCIPAIES .......uuiiiiiiiiiiiieeie e e e e e e e e e s e reeeeeee s 176
5.1.1.2.  ODbJetiVOS SECUNUANOS ....ceiiiiiiieeeeeee i e e i ee ettt e e e e e et e e e e e e e s s s s e s s s e areeerraeaaaaeaaaaes 176
5.2, VARIABLES DEFINITIVAS ...t e et e e e e e 177
5.2.1. TRH (Tiempo de Retencion HidrauliCa) ............ccoccuuiiieeeiiiiiiie e eeiee e 177
5.2.2. TRC (Tiempo de RetencCion CelIUIAI) ..........cuuiieeiiiiiiiee et e e e 177
5.2.3. Demanda Biol6gica de Oxigeno del influENEE ..........cooeiiiiiiiiiie i 178
5.2.4. Demanda Quimica de Oxigeno del influENte ............coviiiiiiiiiiiii e 178
5.2.5. Soélidos en Suspension del iNfIUBNTE ...........iiiii i 178
5.2.6. Sdélidos en Suspension Volatiles del influeNte ..........oovveeiiiii i 178
5.2.7. MLSS (Solidos en Suspension en el Licor MezcCla)...........cccoocvviviiiiiiiiiriiiee e 179
5.2.8. MLSSV (Sdlidos en Suspensién Volatiles en el Licor Mezcla)..........cccccvvvvviivieiinieiieeeeeeenn, 179
LT TR o] o L= I 0 1= o (= SRR 179
5.2.10.  Conductividad del iNfIUEBNLE ..........eiiiiiii e e 179
5.2.11. Analisis de tamafio y distribucién de particulas del influente .............ccccccciiiiiiieeeeenen. 179
5.2.12. Nitrito, nitrato y amonio del INflUENte ............ooo s 180
5.2.13. Nitrogeno total en el iNfIUENTE .........ociiiiiii e e 180
5.2.14. Coliformes totales, fecales y heterétrofos en el influente.........ccccccoeevvciiiee e, 180




indice

5.3. PARAMETROS DEFINITIVOS .....coooiieeiteeeeceeeee et 180
5.3.1. Demanda Biologica de Oxigeno del efluente (BBO........ccceveeiiiiiiiieeeiiiiieee e e 180
5.3.2. Demanda Quimica de Oxigeno del efluente (DQO) ........cccuriireeiiiiiiiiiee e 181
5.3.3. Sdlidos en Suspension del eflUENLE ...........oouiviiiie i 181
5.3.4. Sdlidos en Suspension Volatiles del eflUente............ocoiiiiiiiiiiiiiii e 181
5.3.5. pH del efluente ¥ liCOr MEZCIA .........uuiiiiiiiiiieeeeee ettt 181
5.3.6. Conductividad del efluente y licCOr Mezcla.............ocooeeiiiiiiiiiiceee e 181
5.3.7. Anadlisis de tamafio y distribucién de particulas del efluente ..............cccccoiiiiiieeieee e, 182
5.3.8. Nitrito, nitrato y amonio del efluente ... 182
5.3.9. Nitr6geno total €N €l fUENTE .......civviii e 182
5.3.10.  Oxigeno disuelto en el reactor biolOGICO...........uvviiiiiiiiiiiiiiiie e 182
5.3.11. TRIMPEIATUIGL ...ttt oo e e e e et ettt ettt bbb e o e e e e e e e e eeeeeeesbabb e e e e aaaaaaaeennnes 182
5.3.12. Presion TranSmMEMDIANG ...........uuiiiei ittt e e e e st a e s s e e e e e s sseseeeaesannsaeeeeas 182
LR T TR Y/ =Yoo 1] T - To P PPRPRTTR 183
5.3.14. Coliformes totales, fecales y heter6trofos en el efluente.........ccccoecvveeieiiiiiiiiic e, 183
L T T = B - Vod (o ] SO USSP 183
5.3.16.  CONSIANIES CINELICAS ...eceiiviiiiee e i iiiiie e e e et e e e e et e e e e e e st e e e e e s et e e e e e s stbe e e e e e s ansbaeeeeesansreeas 183

5.4,  PLAN DE TRABAUJO ...ttt e e e e e aa b aeeaaeeees 184

5.5. DISENO Y FUNCIONAMIENTO DE LA PLANTA EXPERIMENTAL DE

BIORREACTORES DE MEMBRANA. ... e 186
LR 00 S |V o o [o I o (= o] o =1 = od T o 1S EEURRRR 186

5.6. METODOS ANALITICOS. ..cooouiitiieecieeeeee ettt 190
5.6.1. Respirometria y obtencién de constantes cinéticas del BRM..............cccccvvvveeiiiiiiieeesiiieneenn. 190

5.7. PRESENTACION DE RESULTADOS.......c.covitiiieieeeeteeteeeeee et 196

5.7.1. Experimento 2° con superficie de la membrana de 1°86empo de retencion
hidraulico de 18 horas y concentracién de sélidos en suspension en el licor mezcla de 4.559 mg/L.. 196
5.7.1.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 2 (TRH 18h,

MLSS 4.559 IMG/L) .eeiiiiitiie ettt ettt e et e s e e e e et e e e 197
5.7.1.2. Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor biolégico en el Experimento 2
(TRH 180, MLSS 4.559 MQ/L)...etttiitiiieitieee et ettt ettt ettt e sib e e aab e e e abbe e e sbeeesaabeeeaanaeeeeanneeas 201

5.7.1.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L) . 202
5.7.1.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L).... 203
5.7.1.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacion de permeabilidad por

contralavado en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 MQ/L) ....ccccccvviiiiiiiiiieieeeeeee e e 204
5.7.1.6. Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L) . 206
5.7.1.7. Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS

5 I o 4o 1 ) PSSR 208
5.7.1.8. Evolucién de los solidos en suspensién en efluente e influente en el Experimento 2
(TRH 18N, MLSS 4.559 MQ/L)....ettteiiiiiiiiiee sttt e e ettt e sttt e e s st e e e e s snsbae e e e e s aaabreeeesannnneeeaeens 210
5.7.1.9. Andlisis del tamafio y distribucién de particulas en el Experimento 2 (TRH 18h,
MLSS 4.559 MQ/L) cttttiiieiiiiiiit e ettt s ettt e e s et e e e s ettt e e s e ba et e e e sanstbeaeaeeannnbaeeaeeeanrraeaeeeennnraes 212
5.7.1.10. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el
Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 MQ/L) ...uuuiiiiiiiiiiiiieee et 213
5.7.1.11. Viscosidad en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 MQ@/L).........uuuvieeiieriianaaanenn. 216
5.7.1.12. Alfa-factor en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 MQ/L).......cuueeeieeiiiiiaaaannnnnn. 217
5.7.2. Experimento 3° con superficie de la membrana de 1°86ampo de retencién hidraulico
de 18 horas y concentracién de sélidos en suspensién en el licor mezcla de 10.275 mg/L................. 219




indice

5.7.2.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 3 (TRH 18h,

MLSS 10,275 MQ/L) 1ottt ettt ettt ettt e e e e st e e et e e e eab e e e st e e e eaba e e e sabaeeeatbeeeeeabeeestreeeenees 220
5.7.2.2. Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor bioldgico en el Experimento 3
(TRH 180, MLSS 10.275 MG/L) .ttt titeieeeiiee e et e s sitee e ettt e e ssteeeesnteeeassteeessnteeesntaeaeaseeessnseeeassneeesaneeens 223

5.7.2.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L) 225
5.7.2.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L).. 226
5.7.2.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad por

contralavado en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 MQ/L) ..cccccuviviiiiiiiiieeeieeeee e ee e 227
5.7.2.6. Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L) 228
5.7.2.7.  Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 3 (TRH 18h,

IMLSS L0.275 MQIL) ettt ettt ettt ettt e e ekt e e e ekt e e e aab b e e e ambe e e e sabe e e e bbe e e e anbeeeanbbeeesnnes 230
5.7.2.8.  Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 3 (TRH 18h,
IMLSS L0.275 MIGIL) ettt ettt ettt ettt et e ekt e e e ekt e e e emb b e e e embe e e e sabe e e e bbe e e e eabeeeanbbeeesnnes 232
5.7.2.9. Evolucién de los solidos en suspensién en efluente e influente en el Experimento 3
(TRH 18h, MLSS 10.275 MQ/L) . +eeeitteeiiieie ettt s 235
5.7.2.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 3 (TRH 18h,
MLSS L0.275 MQ/L) ¢ttt ettt ettt e e e e st e s ns e et e e e e e e n e 237
5.7.2.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el
Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 MQ/L) ..uuuuiiiiiiiiiiieiiieeieee e ee s er e e e e aaeaea e e e 238
5.7.2.12. Viscosidad en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 MQ/L) ......cvvvvvvveveereeneeennnn. 241
5.7.2.13. Alfa-factor en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 MQ/L)....cuuueerieeiiiiiaaaaaannnn. 242
5.7.3. Experimento 4° con superficie de la membrana de 2%78ampo de retencién hidraulico
de 12 horas y concentracion de solidos en suspension en el licor mezcla de 4.017 mg/L.........c......... 244
5.7.3.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 4 (TRH 12h,
YIS A o o I TP UP SRR 245
5.7.3.2. Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor biol6gico en el Experimento 4
(TRH 120, MLSS 4.017 MQ/L).ttttiiiiieeitie ettt e e e st e e e e s e e s nnnee s 249

5.7.3.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L) . 251
5.7.3.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L).... 251
5.7.3.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad por contralavado

en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 MQ/L) ..occccciiiiiiiieiieieie e eee e 252
5.7.3.6.  Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L) . 254
5.7.3.7.  Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 4 (TRH 12h,

YIS A A o o To I TP UPR PP 256
5.7.3.8.  Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 4 (TRH 12h,
Y LSS A A 1 o I TP UPR PP 258
5.7.3.9.  Evolucién de los solidos en suspension en efluente e influente en el Experimento 4
(TRH 120, MLSS 4.017 MQ/L)..ttttiiiiieiiteie ettt e e e st e e nnee s 260
5.7.3.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 4 (TRH 12h,
YL S o T I PO PP PR 262
5.7.3.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el
Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 MQ/L) c..uuuuiiiiiiiiiiiiieiei e e s e e e e aa e e e e e e e 262
5.7.3.12. Viscosidad en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 MQ@/L) ......uuuviiiiiiiiiiiinnaaaannn. 265
5.7.3.13. Constantes cinéticas en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L) .......cc........ 266
5.7.3.14. Alfa-factor en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 MQ/L) .....uvuvimiiieeiiiiiaaanaannnn. 267
5.7.4. Experimento 5° con superficie de la membrana de 2%78ampo de retencién hidraulico
de 12 horas y concentracion de solidos en suspensién en el licor mezcla de 7.873 mg/L.........c........ 270
5.7.4.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 5 (TRH 12h,
IMLSS 7873 IMG/L) .eeteiitiee ettt ettt et e et e e e e e nar et e et e e s nnn e e e nnn e e e 271
5.7.4.2. Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor bioldgico en el Experimento 5
(TRH 120, MLSS 7.873 MQ/L) ..ttteiiiieiiieie ettt ettt e e s 275

5.7.4.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L) . 276
5.7.4.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L).... 277
5.7.4.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad por contralavado

en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 MQ/L) .ottt 278
5.7.4.6. Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L) . 280
5.7.4.7.  Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 5 (TRH 12h,

IMLSS 7873 IMIG/L) .ttt ettt ettt ettt ekttt a e e ekttt e e kbt e e eab bt e e eabe e e e sab e e e e bb e e e e aabeeeennbeeesnnes 281
5.7.4.8.  Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 5 (TRH 12h,
IMLSS 7873 IMG/L) .ttt ettt ettt ettt ettt e ekttt e e ekb e e e eab bt e e eabe e e e sabe e e e bbe e e e eabeeesnbbeeeennes 283




indice

5.7.4.9. Evolucién de los solidos en suspensién en efluente e influente en el Experimento 5

(TRH 120, MLSS 7.873 MQ/L)...ttteitiieeiitite ettt ettt ettt ettt et e e st e e e sbe e e e aabeeeanae e e s aneeeas 286
5.7.4.10. Analisis del tamafio y distribucién de particulas en el Experimento 5 (TRH 12h,
IMLSS 7.873 IMG/L) .eeee ittt ettt ettt e ekt e e st e st e s nar et e st e e e s nnne e e nn e e 287
5.7.4.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el
Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 MQ/L) c..uuuuuiiiiiiiiiiiiiiieeee et ne e e e e e e e e e e e 288
5.7.4.12. Viscosidad en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 M@/L) .....cccccvvvvveeviereeneennnnn. 291
5.7.4.13. Constantes cinéticas en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L) ................. 292
5.7.4.14. Alfa-factor en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 MQ/L) .....uuvvueeeieeiiiiiaaaanannnn. 293
5.7.5. Experimento 6 con superficie de la membrana de 2%78iempo de retencién hidraulico
de 12 horas y concentracion de solidos en suspension en el licor mezcla de 11.192 mg/L................. 296
5.7.5.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 6 (TRH 12h,
Y3 K 12 43 To T TP UP RPN 297
5.7.5.2.  Evolucién de MLSS y MLSSV en el reactor biolégico en el Experimento 6
(TRH 120, MLSS 11.192 MQ/L) 1ttt tttieiiieiieeiee ettt e e nnneees 300

5.7.5.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L) 302
5.7.5.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L).. 302
5.7.5.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad por contralavado

en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 MQ/L).....ccccoeiciiiiiiiiieeeeeeeee e e eee e 303
5.7.5.6. Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L) 305
5.7.5.7.  Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 6 (TRH 12h,

YIS R I D2 o T 1 ) PR PP 307

5.7.5.8.  Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 6 (TRH 12h,

Y ST R I D2 o T 1 ) PR 309

5.7.5.9. Evolucién de los solidos en suspensién en efluente e influente en el Experimento 6

(TRH 120, MLSS 11.192 MQ/L)tttttttiiiittieiteeeaiieieee e sttt e e s st ee e e s s st e e e e s snnbae e e e e s anbsbeeeessansneeeaeess 312

5.7.5.10. Analisis del tamafio y distribucién de particulas en el Experimento 6 (TRH 12h,

MLSS 11,192 IMQ/L) ctttieiiitieiete ettt e et e e e sttt e e e st e e e s e st be e e e e e e nbbbe e e e e e e nbbee e e e e e nnnrees 314

5.7.5.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales y heterétrofos en el

Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 MQ/L) ..uuuitiiiiiiiiiieiiieieeeee e e e s eessseiienianaee e e e e e aaaeaae e e e 315

5.7.5.12. Viscosidad en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 MQ@/L).....ccccccvvvveveerrereeennnn. 318

5.7.5.13. Constantes cinéticas en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L) ............... 319

5.7.5.14. Alfa-factor en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 MQ/L).....cuueeeieeeiiiiaaaaaannnn. 320

5.7.5.15. ANALISIS SEM/EDX. ....itiiiiieiiiiiiiee ettt s ettt e e ettt e e e e e et e e e e s ataaa e e e e s anntraaeaeeaane 322

5.8. ANALISIS Y DISCUSION DE RESULTADOS .......ooviiiiieeeciece e 335

5.8.1. Efectos de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura y de la concentracién de
MLSS en la calidad del efluente en el biorreactor de membrana ..., 335
5.8.2. Anadlisis de permeabilidad e integridad de los médulos de membrana de fibra hueca. ......... 341

5.8.2.1. Analisis de permeabilidad. ...........ccuuiiiiiiiiiiiice e ———— 342

5.8.3. Estudio de la influencia de la carga hidraulica y viscosidad en el ensuciamiento de la
membrana mediante analisis de la distribucion y tamafio de particulas en el permeado del biorreactor

Lo [ 0Tt 101 o] = g - TP T RSP PPPPP 345
5.8.4. Influencia de los tiempos de retencion celular y la temperatura en la digestién y produccién de
fangos en el biorreactor de MEeMBIrana. ............ooi e 348
5.8.5. Influencia del uso de oxigeno puro y aire en la digestién y produccién de fangos en el

o [o g yor Tt (o] e [ 01T 101 o] =T g - TP PPPPRRPPRP 359
5.8.6. Influencia de los parametros de operacion (MLSS, oxigeno puro y aire y temperatura) en la
determinacion de la cinética microbiana del SIStEMAL...........cocoiviiiiiiii i 367

5.8.7. Influencia de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura, de la concentracién de

MLSS y el uso de oxigeno puro o aire en la capacidad nitrificante de los biorreactores de membrana
375

5.8.8. Influencia de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura, de la concentracion de

MLSS y la viscosidad en la eficiencia de aireacion en relacion con la eliminacién de materia organica.
385

5.8.9. Influencia del uso de oxigeno o aire en la eficiencia de aireacion. ............cccccecvvveveesienvnnnnn. 392




indice

CONCLUSIONES.........ovieeeeeeeecteeete et es et s s s s ennenananens 396
LINEAS FUTURAS DE INVESTIGACION.........coovoveeeeeeeeeeeeee e 402
ESTUDIO BIBLIOGRAFICO .......oouivivieieeeeeeeeeeeeee e 406
PRODUCCION CIENTIFICA......cvitiieteeieeeeeteeeeeee et 428




indice

ndice de tablas

Tablal. Composicion tipica del agua residual urbana (Metcalf y Eddy, 2000)........ 30

Tabla 2. Procesos de fangos activos en funcion de la carga masica para aguas
residuales urbanas tipicas (Garcia, 2010)..........uuuuuuiuiiiiiieeeee e 36

Tabla 3. Valores de TRC en sistemas de fangos activos segun carga. (Garcia, 2010)
81

Tabla 4. Volumen de muestra en funcion de la DB@stimada para frascos de 1
litro. 110

Tabla 5. Estimacion de volumen a afiadir en la obtencion de solidos en suspension.

120
Tabla 6. Concentracion de reactivos necesarios en cromatografia..............cccvvee.... 131
Tabla 7. Patrones de aniones Utilizados. .........cccccviiiiiiiiiiiiiiiie e 131
Tabla 8. Patrones de cationes Utilizados. ............coeoiiiiiiiiiiiiiiii e 132
Tabla 9. Composicion del medio de cultivo ENdo Agar. .........cceeeeeiieiieieeeeeeieeeeeiiinns 135
Tabla 10. Composicion del medio de Cultivo TSA. .......ouciiiiiiiiee e, 136

Tabla 11. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracién de £,86 m
e IS I o L= 1 0 T=T ] (o 0 OSSP 144

Tabla 12. Valores medios en el calculo dekla-factor. ............cccccvvvvvviiiiiiiiinnnnnnnn. 167
Tabla 13. Valores medios paradsk, y temperatura obtenidos por otros autores..... 195

Tabla 14. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracién de £,86 m
€N €l EXPEIMENTO 2. ..o e e e e e e et e e et e et e e e bbb e e e e e e e e aaaeaans 198

Tabla 15. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracién de £,86 m
e IS I o L= 1 L= ] (o T JR SR 220

Tabla 16. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el
Lo 01T €1 L= 1 0 T 233

Tabla 17. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracion de 279 m
€N €l EXPEIMENTO 4. ..o e e e e et e e e et e et et bbb e e e e e e e e e e aaeaaas 246

Tabla 18. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el
EXPEIMENTO 4. ..ot e e e e e e e et e et et eeeee et ebba e s e e e e e e e eeeeeeeeeeeesanrbbnnn s 259

Tabla 19. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monggl, (K
coeficiente de lisis (), coeficiente de hidrolisis (K y coeficiente de carga (Y) durante
el estado no estacionario del eXpPerimento 4. ........oouiiuiiiiiiiiiiie e 267

Tabla 20. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monggl, (K
coeficiente de lisis (¥, coeficiente de hidrdlisis (K y coeficiente de carga (Y) al final
dd estado estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 4.......... 267

10



indice

Tabla 21. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracién de 279 m
e IS I o L= 1 0 T=T 1 (o T TR 272

Tabla 22. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el
o3 81T €14 L= 10 T 284

Tabla 23. Sodlidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monggl, (K
coeficiente de lisis (), coeficiente de hidrdlisis (K y coeficiente de carga (Y) al final
dd estado estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 5.......... 293

Tabla 24. Resultados del caudal frente a valores del potenciometro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracién de 279 m
e IS I o L= 1 0 T=T ] (o T TR 297

Tabla 25. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el
L2 01T €1 L= 1 (o T 310

Tabla 26. Soalidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monggl, (K
coeficiente de lisis (g, coeficiente de hidrolisis (K y coeficiente de carga (Y) durante
el estado no estacionario del eXperimento B. ...........uuuiiiiiiiiiiiine e 319

Tabla 27. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monggl, (K
coeficiente de lisis (¥, coeficiente de hidrdlisis (K y coeficiente de carga (Y) al final
dd estado estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 6.......... 320

Tabla 28. Condiciones experimentales de MLSS, TRH, TRC, viscosidad y temperatura
de los distintos experimentos realiZados. ..........cccoeeeeeiiiiiiieeeree e 336

Tabla 29. Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DBYSS) del influente para
las distintas condiciones estudiadas en estado eStacioNario..........coveuveeeveeeeeeeeeeeeeeaeaeennn. 336

Tabla 30. Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DB{SS) del efluente y
rendimientos de eliminacion para las distintas condiciones estudiadas en estado
estacionario cuando Se USO OXIgENO PUIO Y @IM. ......uuuurrirrrrriiiiiieeeeeaeeeeeassassssnnnnrrreeeeeeees 337

Tabla 31. Comparaciones multiples mediante procedimiento ANOVA de los tiempos
de retencion hidraulico, sélidos en suspension en el licor mezcla y temperatura de todos
(oSS d 0= ] [T ] (01 P 339

Tabla 32. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad medio del contralavado para
cada experimento durante la investigacion de fondo. ..........ccccceeeiiiiiiiieeee 342

Tabla 33. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las limpiezas quimicas para
cada experimento durante la investigacion de fondo. ..........ccccceeeiiiiiiiieeeei 343

Tabla 34. Parametros de caracterizaciéon del fango del proceso de biorreactores de
membrana de los seis experimentos cuando se uUSO OXigENO PUrO. .........ceeeevvvvrrvnnnnnnnnnns 351

Tabla 35. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de
membrana de 10S SEIS EXPEIMENTOS. .......oiiiiiiiiiiiiiiiirre e e 351

Tabla 36. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de
membrana de los seis experimentos cuando S€ USO @Ire............ccccccvvviriiiiiiiieieiieeeeeeeeen 360

Tabla 37. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de
membrana de 10S SEIS EXPEIMENTOS ........coviiiiiiiiiiiiiiire e e e 360

11



indice

Tabla 38. Temperatura, solidos en suspension en el licor mezcla y nitrato cuando se
USO OXIGENO PUIO Y @I, .iiiiiitttiieeeeteeeeeeeeeeeeaaaaasasasssnnssassssaseeeeeeaaaaaaaaaeaessssssaannnsssnssnes 377

Tabla 39. Eficiencias de produccion de nitrito y nitrato y eliminacion de amonio en el
experimeno 3, 4, 5y 6 cuando se uUsO OXiIgeNO PUr0 Y @Ir€. ........cceeeeeeeeeeeeeeeeiiiiiiiiienneeee 379

Tabla 40. Parametros cinéticos referidos al amonio, tiempo de retencion celular y
fracciones de amonio en el efluente simulado y experimental en el experimento 3, 4,5y
6 cuando Se USO OXIgENO PUIO Y @IFE. ...ccceeeeeieeeeeeeiiiiaiiiee s s e e e e e e e e e e e e eeeeeeeeasenanaa e e e aeaaaaaas 381

Tabla 41. Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DB{SS) del influente y
temperatura de operacion para las distintas condiciones estudiadas en estado
(<151 ¢z (o (0] 0 F= U [0 PSSR 387

Tabla 42. Estudio comparativo de los parametros operacionales (alfa-factor y
viscosidad) para los distintos experimentos cuando se us6 oxigeno puro para
suministrar las condiciones 0Xicas al SISLEMA. ......cccoevieiiiiiiiiiiiieeee e 388

Tabla 43. Estudio comparativo de los alfa-factor para los experimentos cuatro, cinco y
seis cuando se us6 oxigeno puro y aire para suministrar las condiciones oxicas al
sistema. 393

12



indice

indice de Figuras

Figura 1. Transformaciones bioldgicas en plantas de tratamiento. ...........cccccccvvvveeeeenn.. 34

Figura 2. Esquema de planta de tratamiento de fangos activos. ........cccccceeviiiiiieeieeeeeneee, 35
Figura 3. Procesos de membrana y sus rangos de filtracion. (Poyatos, 2007)................ 40
Figura 4. Sistema de membrana en espiral. (Hontoria, 2003)..........cccovvvvvrvriiiviiniiinneennn. 45

Figura 5. Esquema de configuracién de membrana de placa y bastidor. (Hontoria,
12001 ) P PPPERRPPRRR 46

Figura 6. Esquema de circulacion de flujo de membranas tubulares. (Hontoria, 2003) 46

Figura 7. Seccion transversal de membrana de fibra hueca. (Hontoria, 2003).............. a7
Figura 8. Esquema de modulo de membrana. ...........cccccvviiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeee e 48
Figura 9. (a) Filtracion directa (b) Filtracion tangencial (Poyatos, 2007). .................... 51
Figura 10. a) Biorreactor de membrana sumergida. b) Biorreactor de corriente lateral.
............................................................................................................................................. 54
Figura 11. a) Evolucion de concentracion de oxigeno tipica en el biorreactor de
membrana con respecto al tiempo después de parar el aporte de oxigeno. b) Evolucion
de In(CCop) con respecto al tiempo para el calculo deaK.........ccoeeeeeeiieieeiiiiiiiiiiiiiinns 60
Figura 12. Ciclo del nitrdgeno modificado (Gémez y Hontoria, 2003). ..........cccceeeeeeeennnn. 64
Figura 13. Modulo de membrana de ultrafiltracion ..............cccvvvvviiiiiiiies 95
Figura 14. Diagrama de la planta piloto BRM utilizada en el presente estudio. ............ 95
Figura 15. Interior del BIOrE@ACTON .........cccviiiiiiiiiiiieee e 96
Figura 16. Difusor pOroSO de OXIgEN0 .....cccceeeeeiieiieieeeere e e e e e e e e e 96
Figura 17. Planta eXperimental..........ooooiiiiiiiiiiiii e e e eeeeeeees 98
Figura 18. Vista aérea de la estacion depuradora Oeste de Granada ........................... 100

Figura 19. Esquema de la planta de tratamientos de aguas residuales donde se aprecia
la conexion de la planta piloto de biorreactores de membrana a decantador primario.100

Figura 20. Bomba de alimentacion planta piloto..............eueeiiiiiiiieieieiieeccciieee 101
Figura 21. Frascos OXitop Y frigotermoStato. ........cceeeiviieieeeeiiieeeeeeeeere e 109
Figura 22. Espectrofotometro Higos y spectrophotometer. .........ccccccvveeeeiiiiicenneee, 116

Figura 23. Recta patron de la DQO utilizado en las determinaciones..............cccoeeee..... 117
Figura 24. Ejemplo de célculo grafico en la recta patron de la DQO utilizado en las

(0[] (=] gy o] g F= T (o] 1 =2 TP PO PO PP 118
Figura 25. pHmetro (izquierda) y Conductivimetro (derecha) Crisol. .........ccccccveeeenn... 122
Figura 26. Sonda de oxigeno disuelto el LANGE LD/ sc100.........cocooeveoveeeeenn.. 124
Figura 27. Medidor de particulas LiQuilaz-E20 particle counter ..........ccccoeevvvvvvvnnnnnnnn. 125
Figura 28. Esquema de medidor de particulas. (Poyatos, 2007).......cccceeeeeeeeeeiiiiiiiicnnnns 126

13



indice

Figura 29. Viscosimetro Brookfield LVT ... 127
Figura 30. Imagen de cromatografo ionico Metrohm®.............cccvvveeeeeeiiiiiiiiciiciiienee, 129
Figura 31. Imagen de cromatégrafo ionico Metrohm® detalle columna ASUPPS...... 130
Figura 32. Imagen de cromatografo ionico Metrohm® detalle columna C0O2150....... 130

Figura 33. Cronograma seguido en el experimento 1. *: Diarios: DQO, DBO5, MLSS,
Turbidez, pH, T, Conductividad, PTM, OD, Nitrogeno. Semanales: Viscosidad. #:

Control de coliformes totales, E. coli, colifagos, en el agua de salida........................... 140
Figura 34. Caudal en L/h frente al valor del potencidmetro en % en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86an el experimento 1. .................... 144
Figura 35. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto

de biorreactores de membrana con médulo de 1,86mel experimento 1. ............... 145
Figura 36. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores

de membrana con médulo de 1,86 BN el experimento L. .......cc.ooccoveeeeeeeeeeeeeeeeeans 146
Figura 37. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 1 en el BRM............cc.cvveeee. 147
Figura 38. Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biologico en el BRM

€N €l EXPEIMENTO L. ..o e e e e e ettt ettt e e e e e e e e e e e e aeeeeeeneseennnnns 148

Figura 39. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento L. ... 149

Figura 40. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del eXPerimeNntO L........ oo 150

Figura 41. Evolucion de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 1 (linea

punteada: lIMpPI€Za QUIMICA). ....ccoeeiiiieeeeeeiieeeeeeeer e e e e e e e e e e e e e e e aeeaaaees 151
Figura 42. Evolucion de DQO y DB&del influente del biorreactor de membranas en el

Lo q 0= ] 1T ] (o PRSP 152
Figura 43. Evolucion de DQO y DB&del efluente del biorreactor de membranas en el

LS d 0= ] 1T ] (o T PSSR 153
Figura 44. Evolucion del pH del influente y efluente en el experimento 1.................. 154
Figura 45. Evolucion de la conductividad del influente y el efluente en el experimento
P U PR 154
Figura 46. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de

membranas en el eXPerimeNnto L. .........oooiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 155

Figura 47. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspension volatiles
(SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 1..... 156

Figura 48. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspension volatiles
(SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 1. ........ 156

Figura 49. Andlisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el
234 01T 114 1= 1o 0 U 158

Figura 50. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimento L. ..o 159

14



indice

Figura 51. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimento L. ... 160

Figura 52. Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente durante
LTIy 1= 10 0T=T ] (o R OO PPPPUPPUPPRT 161

Figura 53. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente a
los sdlidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS)
durante el eXPeriMeENtO L. .......cooo i e e e e e e e e e e e e e aaeaaaaana 162

Figura 54. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento

P U PR 163
Figura 55. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 1........................ 163

Figura 56. Experimentos para determinar ekla-factor: a) incremento de la
concentracion de oxigeno disuelto en agua de grifo; b) Incremento de la concentracion
de oxigeno disuelto en las condiciones de MLSS en el estado estacionario.................. 165

Figura 57. Experimentos para determinar ekia-factor: a) descenso de la
concentracion de oxigeno disuelto en agua de grifo; d) Descenso de la concentracion de
oxigeno disuelto en la concentracion de oxigeno disuelto bajo las condiciones de MLSS

en el eStado ESTACIONANTO. ......coei ittt e e e e e e e e e e e e e e e e e aan 166
Figura 58. Cronograma seguido en los experimentos 1, 2 Y 3. ..o 184
Figura 59. Cronograma seguido en los experimentos 4, 5y 6.....ccceevevieieeeeieiieveeeeiiiienns 185
Figura 60. Fotografia del CIrcuito de @ire. ...........uuueeeiiiiiiiiiieieeieeee e 187
Figura 61. Diagrama de flujo del CIrcuito de aire. ...........ccceevvvveeeeiiiiiiicceee e 187
Figura 62. Diagrama de la planta piloto BRM utilizada en el presente estudio. .......... 188
Figura 63. Planta experimental con bombonas de oxigeno puro............cccccevvvvvviivnnnns 189
Figura 64. Fermentador Biostat A Plus de 2 litros de capacidad. ............cccccoeeveunee.... 190

Figura 65. Evolucién del oxigeno disuelto durante un experimento respiromeétrico tipico
(OC, oxigeno consumido con respecto al estado endégeno; C, concentraciéon de sustrato
de la disolucion; LB, linea base constante endégena). a) Sin usar sustrato, consumo
enddgeno. b) Usando sustrato a concentracién € Usando sustrato a concentracion
C,>C;. d) Usando sustrato a concentracionsxC,. €) Usando sustrato a concentracion

O Y 191
Figura 66. a) Sustrato frente velocidad de consumo de oxigeno (OUR). b) Sustrato

frente consumo de oxigeno calculado QUR............cccciiiiiiiiiiiiiiiie e 194
Figura 67. Caudal en L/h frente al valor del potencidmetro en % en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86an el experimento 2. .................... 198
Figura 68. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto

de biorreactores de membrana con médulo de 1,86mel experimento 2. ............... 199
Figura 69. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores

de membrana con médulo de 1,86 BN el eXperimento 2. ..........ooccceeeeeeveeeeeeeeeens 200
Figura 70. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 2 en el BRM...........ccccvvveeeee. 201

15



indice

Figura 71. Evolucién de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el BRM
€N € EXPEITMENTO 2. ..eeiiiii oo e e e e e e e ettt e e e et bbb e e e e e e e e aeaeeeeeeeasesennnnnns 203

Figura 72. Evolucion de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 2 (linea

punteada: liMpPI€Za QUIMICA). ......cevveereeriiiiiiiiiaa s e e e e e e e eeeeeeeeeeeaaaeasr e e e eaaeeeaaeeeeeeeenssnnnnns 204
Figura 73. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o

posterior al contralavado del eXperimento 2. .........cooovviiiiieeieiiiirier e, 205
Figura 74. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del @XPEeriMENTO 2..........iiiiiiii e et e e e e e e e e e e e e e ee e 206
Figura 75. Evolucion de DQO y DB&del influente del biorreactor de membranas en el

Lod 0= ] 0 41T ] (TR 207
Figura 76. Evolucion de DQO y DB&del efluente del biorreactor de membranas en el

Lo d 0= ] 0 41T ] (o TP 208
Figura 77. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 2............. 208
Figura 78. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el experimento
PP RR PR 209
Figura 79. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el eXPEriMENTO 2. .........ooviiiiiiiiiiiiiiia e e e e e e e e e 210

Figura 80. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspension volatiles
(SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 2..... 211

Figura 81. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspension volatiles
(SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 2. ........ 211

Figura 82. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el
EXPEIIMENTO 2. ...ttt e e e e e e e e e e e e e et eee e e et tbba s s e e e e e aeeaeeeeeeeeeesensbnnnnnn s 212

Figura 83. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXPerimento 2. ... 214

Figura 84. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membranay
efluente durante el eXPerimento 2. ... 215

Figura 85. Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente durante
€l EXPEIIMENTO 2. e e e e e e et ettt e ettt s e e e e e e e e e e eeaeeeeeeesnaennnnas 216

Figura 86. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente a
los sdlidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS)
durante el eXPeriMENTO 2. .......coc i it e e e et a e e e e e e e e e e ee e 217

Figura 87. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento

2SR PPERR 217
Figura 88. Tratamiento matemético para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 2............cccccco...... 218

Figura 89. Caudal en L/h frente al valor del potencidmetro en % en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86an el experimento 3. .................... 221

16



indice

Figura 90. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto

de biorreactores de membrana con médulo de 1,88nrel experimento 3. ................ 222
Figura 91. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores

de membrana con médulo de 1,86 BN el experimento 3.........c.ccoceeveeeeeeeeeeeseeseeens 222
Figura 92. Evoluciéon MLSS y MLSSV del experimento 3 en el BRM......................... 224
Figura 93. Evolucion de la temperatura en el interior del reactor bioldgico en el BRM

o] =TI d o =TT =T ] (T R PPURR 225

Figura 94. Evolucion de la presidon transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 3 (linea

punteada: limpIieza QUIMICA). .....ccoiiueiiiiiiiiiieiiie ettt e e e e e e e e e s e e e e eaaeaeeaaeesesaannanes 226
Figura 95. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o

posterior al contralavado del eXperimento 3. ... 227
Figura 96. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del eXPerimento 3....... .o 228
Figura 97. Evolucion de DQO y DB&del influente del biorreactor de membranas en el
EXPEIMEINTO 3. ittt e e ettt ettt e e e e e e e e e e e e e e et eeeeeeesebatan e e e e e e eeeeeaeaeeeeeeeeessnnnnns 229
Figura 98. Evolucion de DQO y DB&del efluente del biorreactor de membranas en el
EXPEIMEINTO 3. ittt e oo e oottt ettt ettt e e e e oot e e e e e e e et eeeteeessbbeaa s e e e e eeeeeeeaaeeeeeeeeessnnnnns 230
Figura 99. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 3............. 230
Figura 100. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el experimento
PP PP P PP 231
Figura 101. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el eXPEerimMeENtO 3. .........ooviiiiiiiiiiiiiii e e e e e e e e e e e 232

Figura 102. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento

Figura 103. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 3.

........................................................................................................................................... 234
Figura 104. Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,

nitritos y nitratos expresados como concentracion de nitrégeno tanto a la salida del
biorreactor de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 3.
........................................................................................................................................... 235

Figura 105. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdélidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento
Sttt ettt et ettt oo EteeeeeeeeatEtteeeeeeaaREEeeeeeeeeaaREEteeeeeeeaanREee et ae e e e EEaeeeeeeeaannateeeeeeeanrrneeeeeeeannes 236

Figura 106. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 3.
........................................................................................................................................... 236

Figura 107. Analisis de tamario y distribucion de particulas del efluente durante el
o 01T A1 aT=] o (o PP 237

17



indice

Figura 108. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana 'y
efluente durante el exXperimento 3. ... 239

Figura 109. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el exXperimento 3. ... 239

Figura 110. Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente durante
€l EXPEIMENTO 3. oo e e e e e et ettt ettt s e e e e e e e e e eaeeeeeeeeesennnnnnns 240

Figura 111. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente a
los sdlidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS)
durante el eXPeriMeENtO 3. .......coi i e e e e e e e e e e e 241

Figura 112. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento

PP RR PR 242
Figura 113. Tratamiento matematico para la obtencidn del coeficiente de transferencia

de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 3......................... 243
Figura 114. Caudal en L/h frente al valor del potenciémetro en % en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 2,79an el experimento 4. .................... 247
Figura 115. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto

de biorreactores de membrana con médulo de 2,7&mel experimento 4. ............... 248
Figura 116. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores

de membrana con médulo de 2,7F en el experimento 4. ..........ccccceveeeeeeeeeeeereeeens 248
Figura 117. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 4 en el BRM....................... 250
Figura 118. Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el BRM

o] =TI d o =TT =T (1 S PPPURR 251
Figura 119. Evolucion de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,

final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 4. ................ 252
Figura 120. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del eXperimento 4..........coooiviiiiieeiiiiiice e 253
Figura 121. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del eXPEerimENTO 4.........cciiieiiie e e e e e e e e e e e e e 254
Figura 122. Evolucion de DQO y DBgXel influente del biorreactor de membranas en

e B0 1T [ 1 T= ] (o R SRR 255
Figura 123. Evolucion de DQO y DBgXel efluente del biorreactor de membranas en el

Lo q 0= ] 0 41T ] (1 SRR 255
Figura 124. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 4. .......... 256
Figura 125. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el experimento
OO PPPPPPPPPPPPP 257
Figura 126. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el eXPEriMENTO 4. .........oovveeiiiiiiiiiieie e e e e e et e e e e e e e e aeeeees 257

Figura 127. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento

18



indice

Figura 128. Evolucién de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 4.

........................................................................................................................................... 259
Figura 129. Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,

nitritos y nitratos expresados como concentracion de nitrégeno tanto a la salida del
biorreactor de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 4.
........................................................................................................................................... 260

Figura 130. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento
e e e —e e e e e ————ee e e e i ——————eeeeaa————eeeeeaa—Lr—teeeeaaaaa—ataeeeeanbraaeeaeenaanes 261

Figura 131. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 4.

........................................................................................................................................... 261
Figura 132. Andlisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el

Lo 81T €14 L= 01 0 T 262
Figura 133. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimeNntO 4. ........ccooo i 263
Figura 134. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimeNntO 4. .......cccoooi e 264

Figura 135. Coliformes fecales, totales y heterotrofos detectados en el influente durante
Lo ISy 1= 10 0= ] (o T P PPPURP 265

Figura 136. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente a
los sdlidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS)
durante el eXPeriMeENntO 3. .. ..o et a e e e e e e e e aaaaane 266

Figura 137. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento
v T ISY=T g Lo (o e )tq o [=T (o N o U1 o T 268

Figura 138. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento
TS T T g Lo (o =Y T TSRS 268

Figura 139. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 4 usando oxigeno

Figura 140. Tratamiento matemético para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 4 usando aire. ... 269

Figura 141. Caudal en L/h frente al valor del potenciémetro en % en la planta piloto de

biorreactores de membrana con médulo de 2,79an el experimento 5. .................... 273
Figura 142. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 2,7&mel experimento 5. ............... 274
Figura 143. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores
de membrana con médulo de 2,7F en el experimento 5. ........c.cccccevveeeeeeeeeereeeenns 274
Figura 144. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 5 en el BRM....................... 276

19



indice

Figura 145. Evolucién de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el BRM

€N €l EXPEIMENTO B, ..ot e ettt e e e e e e e e e e e e eeeeeeeneeennnnnns 277
Figura 146. Evolucion de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,

final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 5. ................ 278
Figura 147. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 5. ... 279
Figura 148. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del eXPerimento S........ oo 280
Figura 149. Evolucion de DQO y DBg&Xel influente del biorreactor de membranas en

€l @XPEIMENTO 5. .o e e e et e bbb e e e e e e aaaaas 281
Figura 150. Evolucion de DQO y DBgXel efluente del biorreactor de membranas en el
EXPEIMEINTO 5. ittt e e e e e e e e e e e e e e eteettbbatb s e e e e e e eeeeaaaeeeeeeeeesnnnnnns 281
Figura 151. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 5........... 282
Figura 152. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el experimento
PP U P PP PP 282
Figura 153. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el eXPerimMeENtO 5. .........oovviiiiiiiiiiiiiii e e 283

Figura 154. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento

Figura 155. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 5.

........................................................................................................................................... 285
Figura 156. Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,

nitritos y nitratos expresados como concentracion de nitrégeno tanto a la salida del
biorreactor de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 5.
........................................................................................................................................... 285

Figura 157. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento
Dttt et e e e e e e oo —————eee e e e —————eeeeeaaEt———eeeeeaaha—eteeeeeaahEeeeeeeeaaaanteeeaeeeaanrraaeeeeeaannes 286

Figura 158. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspension
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 5.

........................................................................................................................................... 287
Figura 159. Andlisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el

Lo 81T €1 L= L (o T U 288
Figura 160. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimento 5. ... 289
Figura 161. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimento 5. ... 290

Figura 162. Coliformes fecales, totales y heterotrofos detectados en el influente durante
€l EXPEIMENTO B, oo e ettt e e e e e e e e e e e e eeeeeeeeeeeennnnas 291

20



indice

Figura 163. Evolucién de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente a
los sdlidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS)
durante el eXPeriMeENtO B. ......cooi it a e e e e e e 292

Figura 164. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento
SR U T=TpTo (o) {To =T 0 o I 10T o TR ST PR 293

Figura 165. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento
LU EST= 1L (o T V] = P 294

Figura 166. Tratamiento matemético para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 5 usando oxigeno

Figura 167. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 5 usando aire. ... 295

Figura 168. Caudal en L/h frente al valor del potencidmetro en % en la planta piloto de

biorreactores de membrana con médulo de 2,79an el experimento 6. .................... 298
Figura 169. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta piloto

de biorreactores de membrana con médulo de 2,7&mel experimento 6. ............... 299
Figura 170. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de biorreactores
de membrana con médulo de 2,7Fen el eXperimento 6. .............ccccvvveeeeveeeeeeesenenns 299
Figura 171. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 6 en el BRM....................... 301
Figura 172. Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el BRM

€N €] EXPEIMENTO B. ...uuiiii et r e e e e e e e e e e e e e e e e e ae e a s e e e eeeeaaeeeeeeeeeasnsnnnnnnns 302
Figura 173. Evolucion de la presiéon transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,

final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 6. ................ 303
Figura 174. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del eXperimento 6............cooviviiieeiiiiiiiiiiiee e, 304
Figura 175. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del eXPerimeENtO B.........ccciieiiieieeeieii e e e e e e e 305
Figura 176. Evolucion de DQO y DBgXel influente del biorreactor de membranas en

e (o1 1 T= ] (o I TR 306
Figura 177. Evolucion de DQO y DBgXel efluente del biorreactor de membranas en el

Lo q 0= ] 0 41T ] (0T G TP 307
Figura 178. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 6........... 308
Figura 179. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el experimento

G PP PP PP PP 308
Figura 180. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el eXPEriMENTO 6. ...........oevvviiiiiiiiiiii e e e e e e e e e e e e eeeees 309

Figura 181. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento

21



indice

Figura 182. Evolucién de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos y
nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 6.

........................................................................................................................................... 311
Figura 183. Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,

nitritos y nitratos expresados como concentracion de nitrégeno tanto a la salida del
biorreactor de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 6.
........................................................................................................................................... 312

Figura 184. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento
Bttt ettt e e e e e oo e e ———eee e e e a————eee e e e Etteeeeeeaaahh—eteeeeeaahEeeeeeeeaaahnreetaeeeaanrraeeeeeeaannes 313

Figura 185. Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y sdlidos en suspension
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 6.

........................................................................................................................................... 313
Figura 186. Andlisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el

Lo 81T €1 L= 1 (o T 314
Figura 187. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXperimento B. .........ccooeeiiiiiiiiiieierr e 316
Figura 188. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el eXPerimento B. .........cccooeeiiiiiiiiiiierrr e 317

Figura 189. Coliformes fecales, totales y heterotrofos detectados en el influente durante
LTIy 1= 10 0= ] (o T TR PPPUPR 318

Figura 190. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento
6 USANUO OXIGENO PUID...uuuiiititiiieieetieetteteeeeeeaaeaeaaasaassssebbbseseaeeeeeeaaaaaaaaaaaasssesssanasnsssnsssnnes 320

Figura 191. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento
U EST= T Lo (o T V] = U 321

Figura 192. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 6 usando oxigeno

Figura 193. Tratamiento matematico para la obtencidn del coeficiente de transferencia
de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 6 usando aire. ... 322

Figura 194. Fotografia de las muestras de membranas antiguas y nuevas para realizarse
el SEM (Microscopia €leCtrONICA). .........coocuuuriiiiiiiiiiiiiee e e e e e e e e e e e e s s eeeeeeaeeas 323

Figura 195. Fotografia de las muestras de membranas nuevas para realizarse el SEM
Ve fo R oTo] o1 = =1 (=T ox i f0] o 1o ) IR 323

Figura 196. Andlisis de SEM de las membranas nuevas a resolucion dgrhQQ..... 324

Figura 197. Analisis de SEM de la biopelicula formada en las membranas nuevas a
FESOIUCION A LOM. ...t e et e e e e e e aeas 325....

Figura 198. Analisis de SEM de la biopelicula formada en las membranas nuevas a
FESOIUCION A LOM. ..ottt ettt e e e e e e e e e anrneeaeas 326

22



indice

Figura 199. Fotografia de las muestras de membranas antiguas para realizarse el SEM

(Microscopia electronica) antes de limpieza qUIMICA. .........cuvvvveeeeeieiiiiieccieeeeee 327
Figura 200. Analisis de SEM de las membranas antiguas a resolucion demO@letalle

) TP PPPPPP 327
Figura 201. Analisis EDX de las membranas antiguas (detalle 1)........ccccccccvvvvcinennnn. 328
Figura 202. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas a resolucion

de 50N (ELAIIE 2). ...uueeieiie e e 328.....
Figura 203. Andlisis de SEM del interior de las membranas antiguas a resolucion de
51007 3 o HR TSP 329......
Figura 204. Andlisis de SEM del interior de las membranas antiguas a resolucion de
1007 o £ TP TP TP 330.
Figura 205. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resoluCION € Bl ...........uvuuiiiiiiiie e e e e 330.
Figura 206. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion de 500 .............ccovvvvvieeiiiiiiccee e 331.
Figura 207. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion de 200 .............ccoovvvveeeiiiiiiiieeie e 331.
Figura 208. Analisis de SEM del interior de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolUCION € Bl ...........uuuuiiiiiiiiee e a e 332.
Figura 209. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resoluCion de B...........cceevveeeeeeeeeieiiieeeee 333
Figura 210. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resolucion de 300u............ccceeeeeeiieeeeeeeiiieeeeeeeiiiias 333
Figura 211. Andlisis EDX de las membranas antiguas (detalle 2).........ccccccccceeviiiinnns 334
Figura 212. Analisis EDX de las membranas antiguas (detalle 3).........cccccccvvvvviieeennn. 334

Figura 213. Analisis de SEM del interior de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resolucion de 500u............cceeeieiiiiieeeeeiiiieeeeeeiees 335

Figura 214. Concentracion de MLSS frente a la viscosidad en los experimentos 1, 2, 3,

Figura 215. % recuperacion en el experimento 4, 5y 6, a) tras contralavado frente a
MLSS, b) tras contralavado frente a viscosidad, c) tras limpieza quimica frente a MLSS,
d) tras limpieza quimica frente a visCoSIdad ..............ooeeiiiiiiiiiiii e 344

Figura 216. Comparacion entre porcentajes de recuperacion de permeabilidad después
de limpieza quimica respecto a la viscosidad, usando oxigeno puro y aire durante la
investigacion de fondo, diferenciando entre las membranas nuevas y antiguas........... 346

Figura 217. Recuperacion de permeabilidad después de limpieza quimica en funcién de
la permeabilidad inicial cuando se us6 oxigeno puro y aire durante la investigacion de

L0 o [0 TP PP PTPPPPP 347
Figura 218. Tratamiento matemético de la influencia de la temperatura en la
eliminacion de fango cuando Se USO OXIgGENO PUIOD. .....cceveeeeerrrrrunniiiiaeeeeeeeeeeeeeereeennnnnnne 352

23



indice

Figura 219. Relacion experimental existente entre el TRC tedrico y el TRC experimental
en funcién de la temperatura cuando se USO OXIgENO PUIO. ......cceeeeeeeeeeeeeeiiieiniriieieeenee 353

Figura 220. Eficiencia de eliminacion de fangos frente a TRC cuando se us6 oxigeno

Figura 221. Comparativa del caudal de purga real y produccion de fango real con los
calculados a partir de la ecuacién de caudal de purga obtenida cuando se us6 oxigeno

LU o T PRSPPI 356
Figura 222. Relacién de MLSSV/MLSS en funcion del TRC en todos los experimentos
de la investigacion de fondo cuando Se USO OXIgeNO PUIO. .......cceevevervrriniiiiiiiieaeeeeeeeeanen 358

Figura 223. Tratamiento matemético de la influencia de la temperatura en la
eliminacion de fango cuaNdO SE USO AIME. .........cuuuvruuuiiiiiiiieeeeeeeee e e e e e aaaes 361

Figura 224. Relacidon experimental existente entre el TRC tedrico y el TRC experimental
en funcion de la temperatura cuando S€ USO @Ir.......cceeiieeeeeeeiiiieeiieeeeiiiire e e e e e e eeaeas 362

Figura 225. Eficiencia de eliminacion de fangos frente a TRC cuando se uso aire..... 363

Figura 226. Comparativa del caudal de purga real y produccion de fango real con los
calculados a partir de la ecuacién de caudal de purga obtenida cuando se uso aire. .. 364

Figura 227. Relacion de MLSSV/MLSS en funcion del TRC en todos los experimentos
de la investigacion de fondo cuando SE USO @IFE............uuveieiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeereeeeeeeees 366

Figura 228. Coeficientes cinéticos de lisisyfly de hidrolisis (k) durante el experimento
v/ U1SY= 1o [0 o ) o [=] 4T 2N 01U (o T PPEUPRPRPRRRR 368

Figura 229. Coeficientes cinéticos de lisisyfly de hidrdlisis (k) durante el experimento
O UT= g Te [l 0) (o =] 0 [0 I o 10T (o TR 368

Figura 230. Constante de Monod (#§ y coeficiente de carga (Y) durante el experimento
v/ U1SY= T o [ o ) [=] 0T 2N o 18 (o TP PEUPRPRPRRR 369

Figura 231. Constante de Monod (#§ y coeficiente de carga (Y) durante el experimento
(O UT= g Te (ol o) (o =] 0 [0 I o 10T (o TSP 370

Figura 232. Coeficientes cinéticos de lisisyfly de hidrdlisis (k) alcanzados durante los
experimentos 4, 5y 6 USandO OXIGENO PUID. .....uuuireiiiiiieiieeeeeeeeeeeesaeseesieneeeeeeeeeeeeeeeeeeeas 371

Figura 233. Coeficientes cinéticos de lisisyfly de hidrdlisis (k) alcanzados durante los
eXPerimentos 4, 5Y 6 USANUO @IME. .....eeeuuuiuuiiiiiiiiee e e e e e e e e e et eeeee ettt a e e e e e e e e e e e aeeeeeeenenes 371

Figura 234. Coeficientes cinéticos de hidrélisis,{ldurante los experimentos 4,5y 6
USANAO OXIGENO PUIO Y @ITE. 1iiiiiiiiiiiiiiiiieieeeeeeeeeeeeaeeaaasasssssssssnsssssssaseeeeeeeeeaaaaaaaeaaeesssnnnns 372

Figura 235. Coeficientes cinéticos de lisis (kd) durante los experimentos 4, 5y 6 usando
(o) Lo =T To TN o101 £ TRV 1T USSP 373

Figura 236. Grafico de CANOCO que estudia TRC, MLSS y temperatura en
condiciones de estado estacionario como parametros freptg g, kn cOMo variables.

Figura 237. Comparacion de rendimiento de nitrificacion frente a los soélidos en
suspension en el licor mezcla usando oxigeno puro y aire durante los experimentos 3, 5
Y2 TSP 378

24



indice

Figura 238. Grafico de CANOCO que estudia TRH, MLSS y temperatura en
condiciones de estado estacionario como parametros fregig | tmaxnta Y Knpa' COMO
variables. a) Parametros operacionales. b) Parametros ambientales de Monod........... 383

Figura 239. Gréfico Canoco para el estudio de la influencia de las variables
operacionales en 1as d€ QISEM0.......uuuuiiiiiie e e s 389

Figura 240. Comparacion entre alfa-factor frente a los sélidos en suspension en el licor
mezcla (MLSS) a tiempos de retencion hidraulico de 18 y 12 horas usando oxigeno

Figura 241. Comparacion entre alfa-factor frente a los sélidos en suspension en el licor
mezcla (MLSS) a tiempos de retencion hidraulico de 12 horas usando oxigeno puro y
1] £ TP P PP PPPPPPPPP 392

25



PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA







Planteamiento del Problema

1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Para iniciar la presentacion de la siguiente memoria de Tesis se hara un
planteamiento exhaustivo del problema a tratar y estara dividido en dos grandes

apartados.

El primero sera una introduccion a la problematica existente con las aguas
residuales, viendo los problemas medioambientales que pueden causar y los posibles
tratamientos de depuracién que pueden llevarse a cabo para remediarlo, siendo el
tratamiento de fangos activos el mas utilizado a nivel mundial, por lo que se vera el
funcionamiento a grandes rasgos de este tratamiento y los posibles problemas que
puede tener su explotacion. Se hara especial hincapié en el proceso de tecnologias de
membranas, tanto en su construccibn como en su funcionamiento y se describiran los
distintos tipos de membranas que existen en el mercado y los distintos parametros que

se suelen utilizar para su control asi como las distintas variables de disefio.

El segundo apartado ahondara en la situacion actual de la técnica de los
biorreactores de membrana. Se veran los fundamentos del proceso de la tecnologia de

membranas.

1.1.INTRODUCCION

Como se ha comentado anteriormente esta introduccion inicial nos da una
idea de la problematica existente de las aguas residuales urbanas, los tratamientos
biolégicos son apropiados para la eliminacion de la contaminacion en este tipo aguas,
se profundizard en este tipo de tratamientos para ver el fundamento del proceso,
centrandose inicialmente en el proceso de fangos activos para concluir con los
problemas que se pueden originar en la explotacion de estas plantas de tratamiento de
aguas residuales. Seguidamente se estudiaran las tecnologias basadas en membranas
para la mejora de los tratamientos convencionales de aguas residuales, para ello se
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profundizara en los fundamentos del proceso de los biorreactores de membrana vy las

variables de disefilo mas caracteristicas.

1.1.1. Aguas residuales urbanas, caracteristicas y problemética.

Como paso previo al estudio de los diferentes métodos de tratamiento es
preciso conocer lo que es el agua residual y cuéles son sus caracteristicas definitorias.
Se puede definir como agua residual aquella que procede del empleo de un agua
natural o de la red en un uso determinado. La eliminacion del agua residual se conoce

como vertido.

El desarrollo de la teoria del germen a cargo de Koch y Pasteur en la
segunda mitad del siglo XIX marcé el inicio de una nueva era en el campo del
saneamiento. Antes de estos estudios no se habia profundizado demasiado en la

relacion existente entre contaminacion y contaminantes (Metcalf y Eddy, 2000).

Las aguas residuales, ademas de patdégenos, contienen otras muchas
sustancias contaminantes; definir de una forma exacta lo que es un agua residual es
complejo, ya que esta en funcion de las caracteristicas que se den en cada poblacion o
industria, y también depende del sistema de recogida que se emplee, bien sea por llevar

aguas unitarias o separativas o bien si la red es por gravedad o por impulsion.

Debido a la diversidad de procedencias de estas aguas, en las que ademas
no se deben excluir efluentes industriales en la mayoria de los casos, la composicion de
las mismas es muy variable dependiendo ademas de la procedencia del suministro,

consumos de agua, régimen alimenticio, habitos, etc. (C.O.l.A.C.C., 1993).

Las zonas residenciales, los centros comerciales y las de equipamiento,
constituyen las principales fuentes de generacion de aguas residuales urbanas, por lo
tanto, la cantidad de agua residual depende directamente de la cantidad de poblacién,
por ello es muy tipico hacer una determinacién del caudal del agua residual en funcién
de la poblacién equivalente. Aunque en nucleos con poligonos industriales contribuyen

con una carga contaminante mas o menos importante, las industrias con alta
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contaminacion deben tener su propia planta o, como el caso de PULEVA en Granada,
tener establecido un concierto donde se depuren sus aguas en la depuradora de la

ciudad.

La composicién de las aguas residuales puede ser muy variable, pues
depende de muchos factores; en la Tabla 1 se pueden apreciar unos valores tipicos de
parametros fisico-quimicos de aguas residuales urbanas en funcion del grado de

contaminacion.

Tabla 1. Composicion tipica del agua residual urbana (Metcalf y Eddy, 2000).

Concentracion

Contaminantes Unidades  Deébil Media  Fuerte
Solidos totales mg/L 350 720 1200
Disueltos totales mg/L 250 500 850
Solidos en suspension mg/L 100 220 350
Sélidos sedimentables mg/L 5 10 20
Demanda Biolégico de oxigeno a los 5 mg/L 120 240 480
dias D.B.Gy
Carbono organico total (COT) mg/L 80 160 290
Demanda quimica de oxigeno (DQO) mg/L 300 600 1200
Nitrégeno total mg/L 20 40 85
Organico mg/L 8 15 35
Amonio mg/L 12 25 50
Nitritos mg/L 0 0 0
Nitratos mg/L 0 0 0
Cloruros mg/L 30 50 100
Sulfato mg/L 20 30 50
Alcalinidad mg/L 50 100 200
Grasa mg/L 50 100 150
Coliformes totales N°/100 mL 16-10° 10-10° 10-10°
Compuestos organicos volatiles mg/L <100 100-400  >400

(COVs)
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1.1.2. Tratamientos biolégicos

Una vez conocidas las caracteristicas del agua residual y analizadas todas
las necesidades y legislacion a aplicar, es necesario conocer los diferentes sistemas

para cumplirlos.

Los tratamientos biologicos, en particular los microbioldgicos, ganaron la
partida a los procesos quimicos justo detras del intento de descontaminacion de rio
Tamesis en el siglo XIX, donde estos ultimos procesos quitaron el gran hedor del rio,
pero no lo descontaminaron, por lo tanto tuvieron en un principio como objetivo la
eliminacion de la materia organica de las aguas residuales y posteriormente se les ha
ido dando otros usos como son la eliminacion de nitrogeno amoniacal mediante un
proceso de nitrificacién, la eliminaciébn de nitrgeno mediante procesos de
desnitrificacion-nitrificacion o la eliminacion de fésforo introduciendo en el proceso

una parte anaerobia.

Se da a continuaciéon una clasificacion de los sistemas en funcién del coste

de explotacion, fundamentalmente:
1) Bajo Coste:

Procesos Naturales, tales como lagunajes, lechos de turba e infiltraciones en
el terreno. Este udltimo sistema fue el primero que se proyectdé en Espafa en la
depuracion de Valladolid (X1X), que tenia una necesidad de terreno filtrante de 3 my
350 Ha.

2) Medio Coste:

Son fundamentalmente los procesos de biopelicula destacando entre estos

los lechos bacterianos y los biorrotores.
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3) Alto Coste:

También llamados, convencionales, siendo los procesos de fangos activos
en todas sus versiones. Se utilizd en principio la media carga, desde principios del
Siglo XX. Mas tarde los de baja carga, bien con el proceso de estabilizacion-contacto,
como el de oxidacion prolongada, siendo esta la mas utilizada actualmente , y por
ultimo desde los afios 80 los procesos de fangos activos de doble etapa donde una alta
carga precede a una media carga. En Espafa es a finales de los 80 cuando se
construye la primera planta que fue la de Las Palmas de Gran Canaria. Estos sistemas
consta de:

- Pretratamiento que tiene dos partes bien definidas, el desbaste y el

desarenado-desengrasado, y no se contabiliza ningun tipo de rendimiento.

- Tratamiento primario: Que esta en grandes instalaciones de fangos activos
o de sistemas de biopelicula con un 30% de rendimiento en, PBO 65% en SS.

Al igual que el anterior es un proceso fisico.

- Tratamiento secundario. Suele ser de naturaleza biologica. El rendimiento

de eliminacién de materia organica suele estar entre el 60-90%.

- Tratamiento terciario. De naturaleza bioldgica. La finalidad es bajar la
carga organica residual y, en algunos casos, los nutrientes, estando estos obligados

por el Decreto 271, en zonas sensibles.

Se puede explicar el metabolismo microbiano para aguas residuales
dividiendo las reacciones bioquimicas en cuatro etapas (Ronzano y Dapena, 2002).

Etapa I: La DBO rapidamente biodegradable, debida a compuestos solubles
y constituidos por moléculas simples, pasa directamente a través de la membrana

celular y se metaboliza a alta velocidad.

32



Planteamiento del Problema

Etapa II: La DBO debida a las materias en suspension y a los coloides, que
representa la mayor parte de la DBO lentamente biodegradable, es adsorbida sobre las
células con un efecto de almacenamiento sobre la membrana citoplasmatica. Esta
DBO debe ser transformada previamente en moléculas mas simples para poder ser
asimilada por la célula. Esta sintesis en moléculas mas simples se realiza en la pared
celular y es llevada a cabo por encimas con una velocidad de sintesis relativamente
lenta en comparacion con la de DBO rapidamente biodegradable; esta transformacion
en moléculas simples es el factor limitante en esta reaccion de transformacion

bioquimica.

Etapa Ill: Produccién de masa activa: Una fraccion de la DBO metabolizada
se transforma en materia del nuevo protoplasma celular y la fraccion que queda se
utiliza para la produccion de la energia necesaria para la sintesis o es perdida en
forma de calor. En aguas residuales la masa activa producida en relacion con la DBO

consumida es constante.

Etapa IV: Oxidacién de masa activa. De forma simultanea a la oxidacion y
produccion de energia, hay una pérdida neta de masa activa llamada pérdida de masa
endogena. El 80% de la materia asimilada queda completamente oxidada, quedan
como productos COy H,O y el 20% restante es no degradable y queda como

residuo.

Antes de finalizar este apartado hay que indicar que entre los sistemas de
bajo coste y de medio coste, existen otros como las lagunas aireadas y entre los de
biopelicula y los convencionales estan los lechos inundados. De igual forma hay otros
sistemas avanzados con el mismo principio que el de los fangos activos, como son los
reactores de membranas sumergidas que se explicaran mas adelante y los lechos

fluidificados.

1.1.3. Objetivos y esquema general del tratamiento biologico

Como se ha comentado anteriormente, el objetivo principal del tratamiento

bioldgico es la reduccion de la materia organica presente en el agua residual, y en
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determinados casos, la eliminacidon de nutrientes. Teniendo en cuenta el metabolismo
microbiano y el crecimiento cinético, un esquema del proceso biolégico que ocurre en

una planta de tratamiento de agua residual seria el que se muestra en la Figura 1.

Los microorganismos presentes en el tratamiento bioldgico utilizan
moléculas pequefias y simples tales como acido acético, etanol, metanol, glucosa,
amonio, etc. Esta seria la materia facilmente biodegradable. Gracias a este consumo
de sustrato por parte de los microorganismos se produce el metabolismo celular y, por

lo tanto, el crecimiento bioldgico.

La materia lentamente biodegradable serian moléculas de gran tamafio que
mediante encimas extracelulares producidas por los microorganismos son
hidrolizadas en materia facilmente biodegradable. Debido al crecimiento biolégico
existe una determinada biomasa encargada de llevar a cabo el proceso de depuracion.

CRECIMIENTO DESAPARICION

HIDROLISIS BACTERIANO DE BIOMASA

MATERIA MATERIA
LENTAMENTE FACILMENTE BIOMASA MATERIA INERTE
BIODEGRADABLE BIODEGRADABLE

Figura 1. Transformaciones biolégicas en plantas de tratamiento.

Finalmente, la etapa de desaparicion de biomasa es debida a tres razones:
cuando la aportacion de energia externa es menor que la necesaria para el
mantenimiento energético de las células, éstas obtienen la energia mediante la
degradacion de reservas energéticas existentes en el interior de las células, lo que
produce una disminucién de biomasa (metabolismo enddégeno) y cuando todas las
reservas endégenas se han agotado las células mueren; otra causa de desaparicion de
biomasa es la predacion, organismos superiores en la cadena tréfica como pueden ser
rotiferos, protozoos, hongos, algas, etc., que utilizan las bacterias como alimento; la
Gltima causa es la muerte vy lisis: cuando las células mueren se produce la rotura de la

pared celular y el citoplasma y otros constituyentes pasan al medio donde tras sufrir
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un proceso de hidrdlisis, se convierten en sustrato para otros organismos. Los

compuestos mas complejos permanecen como residuo organico inerte debido a que
practicamente no se solubilizan, Ademas en la biomasa quedaran recogidos aquellos
componentes inorganicos que no sean solubles, generando de esta forma el fango del

proceso.

1.1.4. Fangos activos

Uno de los principales y més extendidos procesos de tratamiento biolégico
de cultivo en suspension empleados para la eliminacién de materia organica es el
proceso de fangos activos. Estro proceso fue desarrollado por Ardern y Lockett en
1914.

Este proceso se basa en la introduccién del influente o residuo organico en
el reactor donde se mantiene un cultivo bacteriano aerobio en suspension que
mediante respiracion se obtienen productos finales sencillos y desprendimiento de

energia.

INFLUENTE
—-|

PRETRATAMIENTO

Desarenadore-Desengrasador)

DECANTADOR
LICOR MEZCLA | SECUNDARIO

DECANTADOR
PRIMARIO

EFLUENTE

TRATAMIENTO TERCIARIO .
(Desbaste + (UV, cloracién, ozonizacién) 1

EACTORBIOLOGICO T FANGOS
Oxidacion Prolongada)
FANGOS ( Xidacion Prolongada, 3 SECUNDARIOS

PRIMARIOS DESHIDRATACION  FANGOS

RECIRCULACION DE SECOS
FANGOS vy [—\ | - — e o
r— > >
‘ DIGESTION

ESPESADOR

Figura 2. Esquema de planta de tratamiento de fangos activos.

El método clasico de disefio es con criterios basados en los kg de DBO
aplicados por rhde reactor y dia (carga volumétrica) o bien por kg de
microorganismos presentes en el reactor (carga masica); también se considera el

tiempo de retencion hidraulico en el reactor como parametro de disefio (Tabla 2).
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Tabla 2. Procesos de fangos activos en funcién de la carga masica para aguas

residuales urbanas tipicas (Garcia, 2010).

PROCESO Cn, (kg DBOs/kg Velocidad Rendimiento
MLSS dia) ascensional M, %
m3/(m? h)
Alta Carga 2-12 0,8-1,2 70-50%
Media Carga 0,25-0,60 0,5-0,8 92-86%
Oxidacioén prolongada 0,05-0,10 0,5-0,8 93-97%

Se han desarrollado ecuaciones basadas en los conceptos de balance de
masas Yy cinética de crecimiento microbiano para el disefio de plantas de fangos
activos como son los sucesivos modelos publicados por la IWA (Htrate 1987,
Henzeet al., 1995). A lo largo de los ultimos afios se han disefiado plantas haciendo
uso de las mencionadas ecuaciones cinéticas, pero siempre utilizando los criterios y
parametros que tienen su base en la experiencia como son la carga masica, tiempo de

retencion hidraulico y el tiempo de retencion celular.

1.1.5. Ventajas del uso de tecnologias de membrana

En poblaciones menores a 40.000 habitantes equivalentes se usa
fundamentalmente sistemas de fangos activos biolégicos convencionales de oxidacion
prolongada, sin embargo los sistemas de biorreactor de membrana sumergida (BRM)
permiten la posibilidad de mejorar a los procesos de fangos activos convencionales
pudiéndose incrementar el caudal de entrada a tratar de las plantas o bien aceptar
mayor concentracion de contaminacion organica. En este sentido la ampliacion de las
plantas municipales puede resolver los problemas derivados de que la capacidad de
tratamiento de las plantas de tratamiento de aguas residuales sea demasiado pequefia
con respecto a la estimacion de crecimiento poblacional. Ademas el espacio requerido
para las nuevas plantas que apliquen los sistemas de BRM es mucho menor que el
requerido en plantas de tratamiento de fangos activos debido a que no es necesaria la
decantacién secundaria y, o que es mas, esta tecnologia de tratamiento de aguas
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residuales produce un permeado que se puede reutilizar directamentet (algté
2004).

La tecnologia de BRM es apropiada tanto para el tratamiento de agua residual
doméstica como para agua residual industrial (Stephetsdn 2002, Van der Roest
et al, 2002). Debido a la alta calidad del efluente y al tamafo reducido de estas
plantas, son perfectamente adaptables a condiciones donde: la implantacion sea en
medios protegidos; el tratamiento de efluentes industriales complejos necesitan operar
con una alta edad del fango; ademéas producen un efluente de alta calidad para
reutilizacién a un coste razonable en aplicaciones especificas; y donde la limitacion
espacial de la zona no permita el tamafio de una planta convencional o su ampliacion
(Tazi-pain et al, 2002). También esta tecnologia es apropiada en el caso de
municipios con alta variabilidad de poblacion estacional, en algunos municipios el
caudal a tratar puede llegar a multiplicarse por dos, ya que los biorreactores de

membrana pueden hacer frente a altas variaciones de carga.

Uno de los aspectos fundamentales es la aireaciéon del proceso ya que
representa uno de los mayores costes de energia, La aireacion se utiliza para
suministrar oxigeno disuelto a la biomasa, para mantener a los solidos en suspension
y para mejorar la limpieza de la membrana (Gerreaial, 2007). Luego cuando se
dan aumentos subitos de sélidos a tratar o aumente la carga, también aumentaran las
necesidades de aire, por esta razon se plantea el uso de oxigeno puro para suplir esta
necesidad ya que el uso de oxigeno puro incrementa significativamente la fuerza
impulsora de la transferencia de oxigeno con respecto al aire, debido a que aumenta el

gradiente de concentracion de oxigeno en la interfase gas-liquido

Por otro lado la reutilizacion del agua residual tratada es limitada debido a la
presencia de microorganismos patdgenos obligando al uso de un tratamiento terciario;
los BRM son capaces de reducirlos mediante el empleo de membranas de
ultrafiltracion o microfiltracion que retienen bacterias y ademés tienen un alto
rendimiento en eliminacion de virus. El uso de membranas para retirar coliformes
fecales incrementa la calidad del permeado comparado con los métodos

convencionales como la cloracion, ozonizacién o radiacion ultravioleta, debido a que
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los primeros generan subproductos que pueden ser posiblemente téxicos para los
seres humanas y organismos acuaticos, por ejemplo los trihalometanos que afectan a
la calidad del efluente (Choet al, 1979, Coopeet al, 1986) y la radiacion UV

muchas veces no es eficaz en aguas residuales por la baja transmitacia que puede

presentar este tipo de agua.

1.1.6. Fundamentos de la tecnologia de membranas

La depuracibn de aguas residuales consiste esencialmente en eliminar
sustancias contaminantes presentes en el agua para devolverla con la mayor calidad y
seguridad posible. Por tanto, la busqueda de un efluente de calidad es uno de los
objetivos de la depuracion de aguas residuales. Los tratamientos de aguas residuales
han sufrido una evolucion en los ultimos tiempos con la irrupcion en el mercado de la
tecnologia de membranas, que permiten obtener un agua de calidad muy superior a la
obtenida por medio de las tecnologias convencionales. (AWWARF, LE, WRCSA,
2001).

Los sistemas BRM consisten en hacer pasar el agua del reactor biolégico por
una membrana que separa componentes debido a su tamafo, dejando pasar agua y
reteniendo sustancias cuyo tamafio sea mayor que el paso de luz que presentan los
poros de la membrana, por tanto, y resumiendo mucho, se trata de un tipo de
filtracion, y que segun el poro existen de micro y de ultrafiltracion (0,1 y 0,01 pum

respectivamente).

La filtracion se define como la separacion de dos, 0 mas, componentes de un
fluido. En su uso convencional, normalmente nos referimos a separacion de sélidos,
particulas insolubles de liquidos o corrientes gaseosas. La filtracion con membranas,
extiende esta aplicacion, incluyendo la separacion de sélidos disueltos y partir de
aqui, los procesos de membranas, son usados comunmente, para eliminar un amplio
rango de materias, desde sales a microorganismos. Una membrana se puede definir
como una pelicula delgada que separa dos fases y actla como barrera selectiva al
transporte de materia (AWWARF, LE, WRCSA, 2001).
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Los BRM ofrecen algunas ventajas frente a los procesos de tratamiento de
aguas residuales. Sin embargo el ensuciamiento de la membrana es la limitaciébn mas

importante al desarrollo de este proceso (Bouhabila,e2G01).

Aunque existe gran interés en esta tecnologia y su introduccién en el mercado
probablemente aumentara significativamente, todavia hay una falta de entendimiento
en los procesos clave como los atascamientos selectivos de canales de la membrana y
la ciencia del limpiado de membrana (Judd, 2007). De alguna manera el
pretratamiento e incluso un tratamiento primario deben de ser estudiado y

considerados en el proceso; lo que implica un especial cuidado en la linea de fangos.

A pesar del inconveniente del ensuciamiento de la membrana, desde el punto
de vista operacional, la prediccion del tiempo antes de que alcance el ensuciamiento
total e irreversible junto con un adecuado protocolo de limpieza puede ser de gran

utilidad y ayudar a esta tecnologia a establecerse (Saroj et al., 2008).

Los procesos de membrana se pueden clasificar seguin sus caracteristicas de
operaciéon atendiendo al tamafio de poro y la presién a la cual operan. A medida que
tenemos un poro mas pequefio, se va incrementado la presion aplicada para separar el
agua de la materia. El tipo de proceso de filtracion, nos vendra determinado por el
objetivo del tratamiento del agua. Los procesos mas comunes, que emplean
membranas y sus rangos de filtracion en los cuales operan se representan en la figura

gue podemos ver a continuaciéon (Figura 3):
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Figura 3. Procesos de membrana y sus rangos de filtracion. (Poyatos, 2007)

El repentino interés de la utilizacion de membranas en el tratamiento de aguas

residuales urbanas e industriales viene dado por varios factores (Poyatos, 2007):
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Nuevas exigencias en la calidad de las aguas.

Ampliacion de depuradoras en un mismo espacio reducido, en un mismo espacio

reducido. Amentando caudal o carga contaminante a tratar.

Necesidad de reutilizacion.

Asi, el avance en materia legal y del control de vertidos en aguas residuales
hace, o tiende a hacer, mas restrictivos los limites legales de calidad de las aguas, por
lo que, a veces y bajo determinadas circunstancias, los tratamientos convencionales
no llegan a tener la calidad que debiesen, obligando a usar afinos y tratamientos
terciarios. Por lo tanto, es interesante la posibilidad de usar nuevas tecnologias que
permitan obtener un efluente con la calidad de agua regenerada de muy buena
calidad, y reutilizable en todos los subapartados del R.D. 1620, exceptuando la

recarga de acuiferos.

1.1.7. Generalidades de los biorreactores de membrana

Un biorreactor de membrana para el tratamiento de las aguas residuales se
diferencia basicamente de un sistema de fangos activos en la forma de realizar la
separacion solido-liquido. En un proceso de fangos activos la separacion de los
fangos se realiza normalmente por decantacién. En un biorreactor de membrana la
separacion agua/Licor mezcla se realiza con una membrana de microfiltracion o de
ultrafiltracién. Al no depender de la decantabilidad del fango se puede aumentar la
concentracion de biomasa respecto al proceso convencional de fangos activos con lo
que podemos reducir el volumen del reactor, manteniendo la carga masica del
proceso bioldgico (Cabez al, 2005). De igual forma para un reactor determinado
se puede aceptar una mayor carga, lo que nos dice que bien el caudal o la

concentracién de contaminacion o ambas son posibles de incrementarse.

Los biorreactores de membrana pueden ser de membranas sumergidas en el
reactor o de membranas externas. Los biorreactores de membrana externos se
caracterizan por emplear médulos de membrana conectados a una corriente externa,

lo cual crea una mayor necesidad energética debido a la necesidad de altas presiones
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y altos flujos volumétricos y lo que es mas costoso e importante, mantener un alto
caudal de recirculacion con el reactor, que permita igualar en lo mas posible los
MLSS de ambos lugares. En los biorreactores de membrana externos existe siempre
un retardo entre la demanda de energia de bombeo y de flujo. Para hacer el flujo lo
mayor posible se requiere una alta presién transmembrana combinada con un alto
caudal. Ademas estos biorreactores son mas propensos al ensuciamiento que los
biorreactores sumergidos debido a que un alto caudal da como resultado menores
permeabilidades, debido a que la suciedad aumenta con el incremento del flujo. Los
biorreactores de membrana sumergidos no emplean liquido bombeado para la
filtracion, caso de los BRM externos, sino que se introduce la membrana en el licor
mezcla para aumentar la superficie y favorecer la transferencia de masa de liquido a
través de la membrana. A pesar de que inicialmente los BRM externos eran los mas
extendidos por ser la primera configuracion con la que se empezd a trabajar,
actualmente los BRM sumergidos son los mas utilizados debido a su menor consumo

energético y mayores flujos de filtracion. (Judd et al., 2006).

El agua atraviesa las membranas de micro o de ultrafiltracion donde quedan
retenidos los sdlidos suspendidos, coloides y microorganismos. La ausencia de
sélidos en suspension en el efluente aumenta la calidad del agua tratada, al mismo
tiempo que posibilita su reutilizacion directamente o después de un proceso de

osmosis inversa. (Metcalf et al., 1995).

Actualmente se estan desarrollando modificaciones al sistema para mejorar el
rendimiento y disminuir la presion transmembrana como puede ser un pretratamiento
de macrofiltracion por biofiltros, birreactores de adsorcion o rellenar el 10% del
reactor con espuma de poliuretano para minimizar el ensuciamiento o incremento de

presion transmembrana. (Guo et al., 2008).

Los biorreactores de membrana presentan muchas ventajas, las mas destacadas
son: la calidad del agua tratada, el tamafio compacto de la instalacion, la menor
produccion de fangos vy la flexibilidad de operaciéon. En un BRM la calidad del agua
tratada no depende de la sedimentabilidad del fango, este factor es especialmente

importante en la depuraciéon de efluentes industriales donde es muy comudn la
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aparicion de microorganismos filamentosos o la desnitrificacion en el decantador
secundario. (Cabezat al., 2005), impidiendo una correcta sedimentabilidad del

fango, necesaria en procesos de Fangos Activos.

Ademas los BRM poseen una gran capacidad de afrontar grandes variaciones
de carga, concretamente debido a la retencion de biomasa total de la membrana sea
cual sea el estado de floculacion de la biomasa. (Lebetgale 2008). Y lo que es
mas importante, el tener una mayor inercia acepta mayor concentracion de

inhibidores y una menor relacion de biodegradabilidad.

Junto con estas aplicaciones, la ultrafiltracion puede también emplearse para

eliminar color del agua y retener materia organica.

La ultrafiltracion retiene sélidos, y en general, sustancias de elevado peso
molecular, dejando pasar sales y moléculas de bajo peso molecular, dependiendo esto
del peso molecular de corte (PMC) de la membrana. Se obtiene un efluente libre de
contaminantes tras quedar estos retenidos en la membrana, y un rechazo en el que se
acumulan todas las sustancias que no han sido capaces de atravesarla, rechazo que se

recoge y se le dara un tratamiento adecuado.

Cada cierto tiempo se observa un aumento de presion en la membrana, por el
ensuciamiento que sufre, en el que los sélidos que se quedan retenidos en la
superficie obturan los poros y dificultan el paso del agua. La presion aumenta y
podria llegar a romper la membrana. Para evitar esto, en muchas de las tecnologias de
BRM utilizadas, cada cierto tiempo se procede a realizar un contralavado, en el que se
hace pasar parte del agua del perneado, a presién, en contracorriente, bien sola o
ayudada con aire, para eliminar la torta de fango que se ha quedado pegada. Esto
devuelve la presidn casi al nivel inicial, pero siempre hay incrustaciones, crecimiento
bacteriano, que no se eliminan con el contralavado por lo que hay que proceder a una
limpieza quimica, para eliminar incrustaciones y cualquier otro elemento que obturen
los poros. Esta limpieza quimica consiste en hacer pasar un agente limpiador quimico

a través de la membrana, los tipos de productos quimicos usados para la limpieza
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guimica dependen de la naturaleza de la membrana, su resistencia a la tension

qguimica y la composicién del material ensuciador.

Las membranas organicas (que ocupan la inmensa mayoria del mercado para
Tratamiento de Aguas Urbanas), que tienen resistencia quimica muy variable en
funcion de la naturaleza de los polimeros usados en su formulacion, se limpian
generalmente usando una mezcla de agente quelante, detergente y oxidante cuando es

posible.

Se emplean los siguientes productos, solos o combinados, con el fin de

eliminar compuestos especificos (Judd, 2006):

Acidos fuertes y é&cidos organicos complejos, para disolver 6xidos metalicos,
hidroxidos y carbonatos

Hidroxido sodico, a elevada temperatura o a temperatura ambiente, a
concentraciones que permitan un pH entre 10-12. Se usa para eliminar materia

organica por un mecanismo de hidrolisis alcalina.

Oxidantes, como hipoclorito soédico o peréxido de hidrogeno, se usan para oxidar

macromoléculas organicas.

Surfactantes y detergentes, generalmente combinados con quelantes (por ejemplo
el EDTA) son usados para disminuir la tension superficial y para formar complejos

con metales y el calcio.

Sulfito sédico, que se usa como agente preservativo bacteriostatico para
conservacion de modulos, aunque también puede usarse por sus propiedades

reductoras y acidas para disolver 6xidos metalicos.

Existen varios tipos de configuracibn de membranas y para aplicaciones

diferentes:

44



Planteamiento del Problema

Membranas en espiral. Permiten que el agua a filtrar recorra toda la membrana y
sea recogida en un canal central. Consiste en dos hojas de membranas separadas
por un polimero de refuerzo textil. EI material de la membrana esta pegado en
espiral en un cartucho cilindrico (Figura 4). Reduce costos de energia al reducir
requerimientos de bombeo. Se puede operar a altas presiones y altas temperaturas.
Como desventajas presenta la necesidad de cambiar la membrana completa y su
contenedor una vez que se ha contaminado, y que presenta problemas al tratar
liquidos viscosos o con alta concentracion de particulas. Esta configuracion de
membrana suele utilizar membrana de 6smosis inversa y comunmente su utilizan

para desalacion.

Concentrado

Agua bruta 47 e

Permeado

—— Colector de
permeado

Membrana

Espaciador lado
alimentacion

Figura 4. Sistema de membrana en espiral. (Hontoria, 2003)

Membranas de placa y bastidor (Plate and frame), presentan hojas de membranas
planas, pegadas, lo que permite una cierta flexibilidad. Las unidades tipicas
consisten en una serie de membranas pegadas a ambos lados del plato (Figura 5).
El nimero de platos de un médulo limita la cantidad de flujo que se puede tratar en
el sistema. Esta configuracion de membrana suele admitir altas concentraciones de
sélidos en suspension, por lo que se suelen utilizar membranas de microfiltracion y

de ultrafiltracion.
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Figura 5. Esquema de configuracién de membrana de placa y bastidor. (Hontoria,
2003)

Membranas Tubulares, en este sistema la membrana esta en el interior de un tubo,
de didmetro 0,6 a 2,5 cm (Figura 6). La ventaja principal de este sistema es que sus
orificios permiten manejar particulas mas grandes y trabajar con influentes con
grandes concentraciones de particulas, siendo su taponamiento minimo. La
desventaja esta en el coste asociado al reemplazo de los tubos. Al igual que en el
caso anterior son ampliamente utilizados como membranas de microfiltracion y

ultrafiltracion.

Soporte poroso

Solucion
a tratar

= b
Capa activa —|+J I:|
v e
Qg@aé
Iy

Figura 6. Esquema de circulacion de flujo de membranas tubulares. (Hontoria,
2003)

Membranas Fibra Hueca, son pequefios capilares, o que nos da una cantidad de
area de filtracibn muy amplia comparado con las otras configuraciones, lo que
proporciona gran efectividad en la filtracion. Una de las formas de funcionamiento
es que el filtrado pasa al interior de la fibra quedando el retenido en el exterior, de
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esta forma se pueden tratar influentes con gran concentracién de soélidos en
suspension (Figura 7). Se evita un ensuciamiento rapido de la membrana mediante
una corriente de aire y/o agua de forma tangencial a la superficie, y a través de
retrolavados, haciendo pasar agua ya tratada a contracorriente, con lo cual se suelen

utilizar membranas de microfiltracion y de ultrafitracién con esta configuracion.

Otra forma de trabajar con esta configuracién es con filtracion de dentro
hacia fuera, quedando el retenido en el interior de la membrana, siendo utilizada
esta configuracion con membranas de 6smosis inversa, fundamentalmente para
eliminar sales del agua, ya que no contiene altas concentraciones de sélidos en

suspension.

Material poroso

85-250 im

™ Envoltura fina 0,1-1 um
de grosor (Capa activa)

1um=1micra=10"%m

Figura 7. Seccion transversal de membrana de fibra hueca. (Hontoria, 2003)

Ademas de los problemas no técnicos que puede presentar esta tecnologia
de membranas es su precio, es una tecnologia relativamente cara, pero es cierto que
su precio se ha ido reduciendo mucho a lo largo de los Ultimos afios y las

previsiones que se manejan es gue sigan reduciéndose.
1.1.8. Parametros operacionales de los biorreactores de membrana.
Al utilizar una membrana para realizar la separacion soélido-liquido, hace

que exista una serie de conceptos operacionales relacionados con el

funcionamiento de los biorreactores de membrana. Estos conceptos son el de carga
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hidraulica, carga hidraulica critica, rechazo, permeabilidad, presion transmembrana

y recuperacion de la membrana.

La Figura 8 representa un esquema del funcionamiento de una membrana
donde se tendra un caudal de entrada (Qe) con una concentracion total inicial del
soluto que se quiere separar (Ce), al producirse la separacion entre las dos fases, se
quedaran dos corrientes. La corriente de rechazo (Qr), que tendra mayor
concentracion en el soluto que se quiere separar (Cr) y la corriente de permeado

(Qp), con una concentracion menor en el producto que se pretenda separar (Cp).

MODULO DE
MEMBRANAS
INFLUENTE \ EFLUENTE
. >
Qes Ce \ QIO’ CIO
Q.G
, FANGOS

Figura 8. Esquema de mddulo de membrana.

Aplicando un balance de materia al sistema de la Figura 8, se puede

observar como actua una membrana de forma general:

Balance de materia total (Ecuacion 1):

Qe=Qp+Qr (1)

Balance de materia del soluto del sistema (Ecuacién 2):

Qé Ce= QplCp+QrICr (2)
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Para tratamiento de aguas residuales, considerando que lo que se pretende
separar son los sélidos en suspensidon, para membranas con tamafio de poro
relativamente bajo como pueden ser las de microfiltracion y ultrafiltracion, se
puede considerar que todas las particulas quedan, retenidas con la membrana,

siendo Cp=0, quedando el balance anterior de la siguiente forma (Ecuacién 3):
QdCe=QrI(Cr 3)

En el caso de los biorreactores de membrana, la membrana (BRM) actuara
como medio por el cual se hace una separacién solido liquido aplicando un
gradiente de presion para vencer la resistencia que opone la membrana al medio, de
modo que el 99% de las particulas quedan retenidas con la membrana(tdhsar
2001; Mansell et al 2004 ).

A continuacion se describen algunos de los parametros comunmente

utilizados en procesos con tecnologia de membranas.
Carga hidraulica o flujo

La carga hidraulica o flujo (o J) se define como el caudal de filtrado
considerando la superficie de la membrana con el que filtra este caudal (Ecuacion
4).

_~ - Qp
‘]_CH_S 4)

membrana

Normalmente se expresa en unidades del sistema internacidfrafgyno
en unidades de LMH (I/A).

Se puede introducir el concepto de carga hidraulica neta en el caso de que
en el funcionamiento del filtrado se realicen contralavados periédicos, teniendo en

cuenta los tiempos de filtrado y contralavado la expresion seria (Ecuacion 5):
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Jl tp— Jblmp
tp+ 10

Jnet=

()

J: flujo de filtrado.
Tp: tiempo de filtrado.
Jb: flujo de contralavado.

Tp: tiempo de contralavado.
Carga hidraulica critica o flujo critico

El concepto de carga hidraulica o flujo critico fue introducido por feld
al. (1995). Es la carga hidraulica en la cual en la membrana se produce un
incremento de presion transmembrana muy rapido, dejando de ser proporcional la
carga hidraulica a la presién transmembrana por lo que siempre habra que trabajar
por debajo de la carga hidraulica critica que viene determinada por la membrana
que se utilice, ya que si se trabajara por encima de pequefios incrementos de flujo
implicaria fuertes incrementos de presion transmembrana pudiéndose romper la

membrana.
Rechazo.

Se define rechazo como la relacién entre la carga retenida y la de entrada,
teniendo en cuenta los balances de materia realizados a partir de la Figura 8;
considerando la aproximacion @&)p, se puede expresar el término de rechazo de

la siguiente forma (Ecuacion 6):

Cp
R=1-— 6
e (6)

Cp: Concentracion de soluto en el perneado.

Ce: Concentracion soluto entrada.
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Presién transmembrana.

La presion transmembrandARTM) es la presion existente entre las dos
caas de la membrana, y por lo tanto es el gradiente que hara filtrar el agua a travées

de ésta.

El célculo de la presion transmembrana se realiza dependiendo de qué tipo
de membrana se utilice en funcion de como se haga el filtrado, que puede ser de

dos formas, filtrado directo (Figura 9 (a)) o filtrado tangencial (Figura 9 (b)).

ALIMENTACHIN
O NN MEMERAA
1_\1\} LM M1 ririe—-
I\ \
,y/,// ;FV V 7/; u.mmﬁ >  FEEmmO0
.r'I‘ .fl .r'{p{ f'r /7.:.) A‘J ff ] E
| I"( Wil ¥ £ i
1
NUAVAP Y 0
FERMEADD O FILTHLAD s

fal

Figura 9. (a) Filtracién directa (b) Filtracién tangencial (Poyatos, 2007).

En la filtracion directa lo que se realiza es un filtrado frontal a la membrana
(Figura 9 (a)), con lo cual el rechazo queda retenido en el lado donde se produce la
alimentacion provocando un aumento de concentracion en el retenido con el
tiempo. En estos casos la presion transmembrARZN]) se calcula como la
diferencia de presion entre el lado de la alimentacigny(lel lado del permeado
(Pp) (Ecuacion 7).

A PTM= Pe-Pp )

Pe: presion de alimentacion.

Pp: presion de perneado.

En la filtracion tangencial lo que se realiza es una alimentacién en direccidon
tangente a la superficie de la membrana (Figura 9(b)), con una determinada presion

de alimentacion (), que originara una presion en la superficie de la membrana y
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ésta sera la presion transmembrana en este caso, que cambiara a lo largo del
conducto de alimentacidn, quedando una presion en el rechazesiBual. Por lo
tanto se puede calcular la presion transmembrana considerando la presion que

queda en el permeadop)fle la siguiente forma (Ecuacion 8):

Pe-Pr

APTM = Pp (8)

Pe: Presiéon de alimentacion.
Pr: Presion de retenido.

Pp: Presion permeado

Considerando que la presiébn de permeado normalmente sera presion

atmosférica, la expresion anterior quedaria de la siguiente forma (Ecuacion 9):

Pe+Pr

APTM = Patm 9)

Permeabilidad.

El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que

puede filtrar la membrana por superficie y por presiéon (Ecuacion 10).

K=_93 _ Q (10)
APTM ShembranamPTM

Las unidades que se suelen utilizar en el calculo de la permeabilidad son
LMH bar(l m*h*bar®)

Recuperacion de la membrana
La recuperacion de la membrana hace referencia a las limpiezas quimicas y

contralavado, es decir, es la permeabilidad que es capaz de recuperar la membrana

tras la limpieza quimica o el contralavado. En este término de permeabilidad se
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considera la permeabilidad virgen de la membrana (Kv), que es la permeabilidad
guetiene la membrana cuando no ha sido utilizada nunca.
Recuperacion de la membrana sin considerar la permeabilidad virgen

(Ecuacion 11):

R(%) = % (11)

Ks.- permeabilidad final tras limpieza quimica o contralavado

Ki.-permeabilidad inicial, previa a la limpieza quimica o contralavado

El término R(%) indica como de eficaz ha sido la limpieza quimica

efectuado en la membrana.

Recuperacion de la membrana considerando permeabilidad virgen

(Ecuacion 12):

Kf —Ki
Kf —Ki

Rr(%) = (12)

El término Rr(%) indica en que estado de degradacion se encuentra la

membrana desde su uso inicial.

1.1.9. Parametros operacionales de los biorreactores de membrana,

Disposicion de las membranas.

En este apartado se vera el tipo de biorreactores en funcion de la disposicién
de la membrana, donde existen dos disposiciones bien diferenciadas. Si se
encuentra la membrana en el interior del reactor bioldégico son biorreactores de
membrana sumergidos, si el médulo de membranas se encuentra en el exterior del
reactor bioldgico son biorreactores de membrana externos (Steple¢aspf002;

Melin et al, 2006).
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En los biorreactores de membrana sumergida (Figura 10), la membrana se
encuentra situada en el mismo reactor bioldgico, esta en contacto directo con el
licor mezcla de éste, la fuerza impulsora a través de la membrana es alcanzada
presurizando el biorreactor o creando presion negativa; succionando en el lado
filtrado de la membrana (Co&t al, 1997; Buissomt al, 1998; Rosenberget al,

2002). La limpieza de la membrana se puede realizar a través de frecuentes
contralavados con agua tratada mas aire y, ocasionalmente, mediante contralavados
con o sin soluciones quimicas. Generalmente se coloca un difusor de aire justo
debajo del mdédulo de la membrana para suministrar el aire necesario para
homogeneizar el contenido del tanque, del proceso biolégico y para la propia
limpieza de la membrana. En la Figura 10 a) se presenta un esquema explicativo de

este tipo de configuracion

EFLUENTE EFLUENTE
a) INFLUENTE )INFLUENTE '( )
l RETRS fVADO l RECIRCULADO RETRS fVADO
i y

GAS GAS

BIORREACTOR BIORREACTOR

Figura 10. a) Biorreactor de membrana sumergida. b) Biorreactor de corriente
lateral.

Las ventajas e inconvenientes de este tipo son:

* Mayor coste de aireacion, debido a que las membranas sumergidas en el licor
mezcla necesitan una corriente de aire tangencial a ésta; dicha corriente crea un
régimen turbulento alrededor de la membrana que hara que el ensuciamiento no
sea tan rapido; para crear esta corriente de aire se necesita de burbuja gruesa,
por lo que el rendimiento de este tipo de aireaciébn es mucho menor que la
aireacion por burbuja fina, mas idoénea para la transferencia de oxigeno al licor

mezcla.
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* Menor coste de bombeo que los biorreactores con la membrana externa, debido

a que la membrana se encuentra dentro del licor mezcla y se ahorra el bombeo.

* Menor cantidad de liquido permeado en el caso de membrana interna, pues se
necesita en este tipo de sistemas una mayor superficie de membrana que en los

sistemas de membrana externa.

* Requiere menor frecuencia de limpieza debido a la creacion del flujo turbulento

de aire y a los retrolavados periodicos que se realizan.

» Capital inicial invertido mayor en el caso de membranas internas; al necesitar
mayor superficie de membrana para filtrar el mismo caudal, se incrementan los

costes de instalacion.

La configuracion de BRM externo o con recirculacion (Figura 10 b))
implica que el licor de mezcla es bombeado desde el biorreactor hasta la unidad de
membrana que se dispone externamente al reactor biologico. La fuerza impulsora
es la presion creada por la alta velocidad del flujo a través de la superficie de la
membrana (Cicelet al, 1998; Changet al, 2002). Posteriormente se hara una

recirculacion al reactor biologico del licor mezcla ya concentrado.

Las ventajas e inconvenientes en este tipo de sistemas son los siguientes
(Gander et aJ 2000a):

* Menor coste de aireacion que los sitemas de membrana sumergida debido a
que todo el aire suministrado se lleva a cabo con burbuja fina, de ahi que el

rendimiento en la transmision de oxigeno sea mayor en este sistema.

« Mayores costes de bombeo, debido a que la membrana se encuentra en

deposito externo.

* Mayores frecuencias de lavado, debido a un ensuciamiento mas rapido de la

membrana.
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1.1.10.Eficiencia de aireacion

1.1.10.1. Analisis del coeficiente de transferencia de masaa)(K

La capacidad de aireacion de un sistema para transferir oxigeno viene
caracterizada por el parametro gk Este parametro es dificil de medir en
condiciones de funcionamiento de la planta. La técnica que Chaglaér(2001)
deduce la “ka” con una medida de un unico sensor de bajo coste; dos medidores

deflujo y un medidor de oxigeno.

El flujo de oxigeno se expresa usando los coeficientes de interfase liquida,
(KL, m/s) y gas, (K, m/s). Se usa uno u otro dependiendo de las concentraciones
guese puedan medir, siendo la de mayor facilidad de medida la de la fase liquida.
También hay que tener en cuenta la superficie de transferencia, influenciada
fuertemente por la geometria del sistema y por el tamafio de burbuja, el parametro

que tiene en cuenta esta influencia se le denomina “area interfagiaitf/(n°).

Teniendo en cuenta estos dos parametros, el area y la transferencia de
oxigeno dependiente de las caracteristicas del licor mezcla, la ecuacion general

para describir la transferencia es la representada en la Ecuacion 13 (Judd, 2006):

d_(t: = K.al{c,-C) (13)

K a: Coeficiente de transferencia de materia.
Cs: concentracion de oxigeno saturado.

C: Concentracion de oxigeno en la fase liquida.

Esta ecuacion cuantifica la variacion de concentracion de oxigeno en el
licor mezcla en el tiempo cuando se da una diferencia de concentraciones en una
interfase, quedando representada la resistencia del medio a la transferencia de

oxigeno con el parametro de coeficiente de transferencia de masasy(Bomo
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fuerza de impulsion la diferencia de concentraciones entre la maxima
concentracion alcanzable o concentracion de saturacigny(@ concentracion

instantanea de oxigeno (C).

Las caracteristicas de la biomasa y el disefio del sistema de aireacion
impactan directamente en la transferencia de oxigeno (Me¢lr 2002). Se ha
encontrado que las interrelaciones entre aireacion y muchas facetas del sistema son
complejas. Esta compleja relacion se cuantifica hormalmente mediante un factor
(Judd, 2006). En el presente estudio definiremos la relacion alfa entre agua residual

y agua limpia como se muestra en la Ecuacién 14.

KLaaguaresidal
K Laagualim plia

a= (14)

Pudiendo apreciarse asi la eficacia del proceso de aireacion en condiciones
de operacion con Licor Mezcla con respeto a la eficiencia de la aireacion cuando se
utiliza agua limpia, apreciando de esta forma la efectividad del uso de oxigeno puro

bajo nuestras condiciones de ensayo.

Teniendo en cuenta la Ecuacién 13 la diferengja € frente al tiempo

deriva en la siguiente integral (Ecuacion 15):

o = Katfd (15)

Evaluando las ecuaciones resulta en la Ecuacion 16:

C= G- (G-Gle (16)
Donde G es la concentracion inicial de oxigeno.

Evaluando el logaritmo se obtiene la Ecuacion 17 que ya esta linealizada:
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In( c- ()2:In( c- g)— K @lt= condante- K ali a7)

Donde G es la concentracion de saturaciép,l& concentracion inicial de
oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.

El coeficiente de la capa liquida (Ky el area interfacial (a) expuesta a la
trasferencia en el volumen de liquido dado son imposibles de medir
individualmente. Sin embargo juntarlos los dos como un Unico coeficigatsiK
hace posible tener una medida analitica para cuantificar la eficiencia de la

trasferencia de oxigeno del sistema de aireacion objeto de estudio.

Por otro lado existe bibliografia donde la constante de transferencia de
oxigeno que se utiliza es tk a, quees un parametrale caracterizacion de la
capacidad de aireacion del sistema. Este método ya ha sido aplicado
satisfactoriamente (Raymuneéo al, 2001). Se relaciona con el caudal de oxigeno
transferido al liquido segun la siguiente ecuacion dada por Chagtlaér (2001)

(Ecuacion 18):
F= Vok a (C'-O) (18)

Donde F es el flujo de oxigeno transferido (kD , C (kgO.J/L) es la
concentracion de oxigeno disuelto saturado y C §{gCes la concentracion de

oxigeno disuelto.
La Ecuacién 19 representa el balance de masas del oxigeno del reactor:

v%: wrk {C - ¢)-p-QC (19)

V es el volumen del tanque de aireacion con suministro de oxigenalpuro,
es el caudal de oxigeno consumido por la biomasa y Q es el caudal que pasa a

través del tanque de aireacion. Raimuatlal (2001) establecieron un método para
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evaluarak _a basado en el analisis de la evolucion en la concentracion de oxigeno

disuelto.

Aplicando el Balance de Materia al sistema cuando se esta desarrollando la
operacion y teniendo en cuenta la acumulacién se obtiene la ecuacion para el
calculo deuk a. Tomado un tiemptl justo después de comenzar la aireacion y un
tiempo t2 justo después de pararlo dondkla es entonces igual a cero y
asumiendo quebl es igual a®2 se obtiene la siguiente ecuacion déa

(Ecuacion 20):

{dcj _dcj _Q(tz)C(tz)}
ok as dt ), dt 2 Vv (20)
C

Se puede definir la alfa entre agua residual y agua limpia como se muestra
en la Ecuacién 21:

— aKLaaguaresidal (21)
aK a

agualim plia

a

Pudiendo apreciarse asi la eficacia del proceso de aireacion en condiciones
de operacion con Licor Mezcla con respeto a la eficiencia de la aireacion cuando se
utiliza agua limpia, apreciando de esta forma la efectividad del uso de oxigeno puro

bajo nuestras condiciones de ensayo.

Midiendo la concentracion de oxigeno disuelto mediante un balance de
masas al descender la concentracién de oxigeno disuelto también se puede obtener
el valor del coeficiente de transferencia de masas)(&n el reactor (Damayarti
al., 2010). La concentracién de saturaciog) (i@ una sustancia en difusion, en este
caso oxigeno, se obtiene aplicando la Ley de Henry a temperatura del experimento

o dejando oxigenando durante un periodo suficientemente largo.
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La siguiente figura (Figura 11) muestra un ejemplo de diagrama de oxigeno

frente al tiempo para el célculo del coeficiente de transferencia de nasa K

4,000 0

3,500 4
3,000
2,500
2 2,000
O 1,500
1,000 02

0,500 ' M

0,000 Lo e e e -0,25 A
0 600 1200 1800 2400 3000 3600 0 600 1200 1800 2400 3000 3600
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In(Cs-C0)

t, seg t, seg

a) b)

Figura 11.a) Evolucion de concentracién de oxigeno tipica en el biorreactor de
membrana con respecto al tiempo después de parar el aporte de oxigeno. b) Evolucion ge In(C
Co) con respecto al tiempo para el calculo deaK

1.1.10.2. Influencia de la temperatura

El coeficiente de transferencia de materia obtenido a temperatura ambiente
ha de corregirse a 20°C para su normalizacion en los célculos posteriores de
rendimientos de transferencia de oxigeno y su cuantificacion, para poder comparar
transferencias a distintas condiciones de operacion, para ello hay que tomar la medida
de temperatura cuando se hace el experimento al inicio y final del experimento
usando la media de temperatura del experimento para su correccion, la ecuacion la

Ecuacion 22:

k.am = kLa(zooc}P(T_ZO) (22)

Donde T es la temperatura (°Cypywna constante. Los valores @eipicos
seencuentran entre 1,015 y 1,04 siendo 1,024 el estandar en ASCE (lrahpbur

2000) para la correccién de temperatura.

60



Planteamiento del Problema

1.1.10.3. Influencia de organicos disueltos

El parametro que cuantifica el efecto de sales y particulas en la
eficiencia de transferencia de oxigeno, es decir, en la concentracion de saturacion
se define como REcuaciéon 23) (Judd, 2006):

*

C _
B — iguaremdal (23)

agualimpia

Es decir, la relacién de concentraciones de saturacion entre el agua limpia y

el licor mezcla.

1.1.10.4. Concentracion de saturacién de oxigeno

La concentracion de saturacion del oxigeno se define como el valor en
equilibrio a un tiempo infinito con la concentracion en la fase gas la cual es también

la concentracion en la interfase ya que el gradiente de la cara gas es insignificante.

1.1.10.5. Parametros que afectan a la aireacion

Las caracteristicas de la biomasa asi como el disefio del sistema de
aireacion impactan en la transferencia de oxigeno (Muetllak, 2002).

“KLa” esta correlacionado con las propiedades fisicas del medio (viscosidad
aparente y tension superficial de la fase liquida. Para obtener unos buenos resultados
es necesario asegurar una buena precision de los valores experimentales, los cuales se
pueden obtener empleando los métodos en estado estacionario y en estado no

estacionario. (Badinet al, 2001)

La concentracién de particulas, el tamafio de particula y la viscosidad son los

principales parametros caracteristicos de la biomasa que tienen efecto en la
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transferencia de oxigeno. Estos tres parametros y la aireacién estan intimamente
interrelacionados. Especialmente la concentracion de sélidos modifica la viscosidad.
La viscosidad esta correlacionada exponencialmente con la concentracion de solidos,
luego un cambio en la concentracion de sélidos afectard en gran medida a la
viscosidad. Existe una relacion directa entre la concentracion de particulas y la
viscosidad, manteniendo la concentracién de particulas baja, se mantiene baja la
viscosidad, lo que conduce a una mejora de la transferencia oxigeno. (Garatain
2007a).

En bibliografia existen muchas correlaciones entre la transferencia de oxigeno
y las caracteristicas del sistema biolégico aerobico en tratamiento de agua®t(Fujie
al., 1992; Abbasset al 1999 ; Chang, 2000; Garcia-Ochetaal, 2000 ; Hebrarebt
al., 1999; Badinoet al 2001 ; Ozbek and Gayik 2001 ; Kleet al, 2002), sin
embargo estas correlaciones son dificiles de extrapolar a otros sistemas que no sean
para los que se han determinado, debido a las especiales caracteristicas de la
concentracion de MLSS de los Reactores Biolégicos que dependen del agua residual

en los que se ha generado.

Existen experimentos que demuestra el alfa factor decrece cuando aumenta los
MLSS, aunque la correlacion depende de los factores especificos del sistema.
(Schwarzet al, 2006). Se ha estudiado el impacto relativo de varias caracteristicas de
la biomasa en la transferencia del oxigeno. De las caracteristicas estudiadas sélo la
concentracion de sélidos (correlacionada con la viscosidad), la fraccion de hidratos de
carbono de los EPS (sustancias libres poliméricas) y la DQO de los productos
microbioldgicos solubles (SMP) afectan a los parametros de transferencia del oxigeno
“kLago’ (el coeficiente de transferencia del oxigeno) y el alfa factor. La influencia
relativa en la kao fue MLSS>aireacion>EPS>SMP y en el alfa factor es
MLSS>SMP>EPS>aireacion, siendo la aireacion la ultima debido a que la aireacion
afecta tanto al fango activo como al agua de grifo de la misma manera. (Germain
al., 2007b).

Una alta concentracion de MLSS incrementa en gran medida la energia para la

transferencia de oxigeno e incrementa el riesgo de formacion de espumas en exceso
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en los moédulos de membrana y aireadores (Krastpal, 2003). Alfa factores
medidos en instalaciones BRM reales suelen estar en torno a 12deyMiLSS.
(Cornelet al 2003). La eficiencia de aireacion y la energia de entrada requerida de
entrada parece tener un valor limitante de concentracion MLSS de unos 15 g/L.

(Nieuwenhuijzen et al 2008)

A escala real existen valores de alfa factor a un tipico MLSS de 13 #g/m
0,640,1. También se ha demostrado que la aireacion de burbuja fina es el sistema mas
eficiente (unas tres veces mas eficiente) que el oxigeno dispuesto comparado a un
sistema de burbuja gruesa. (Corathl, 2003). Esto ocurre ya que la aireacion de
burbuja fina da como resultado un sistema mas eficiente ya que las burbujas finas
favorecen un mayor contacto interfacial incrementando el término a del coeficiente de

transferencia del oxigeno ‘&”. (Germain et al 2007a).

Por ultimo, es importante resaltar que un aumento en la agitacion del sistema
resulta en un incremento de aireacion del sistema lo cual da como resultado una
eficiencia mayor en la transferencia de oxigeno y una mejora de la productividad de
la biomasa. (Jin et a2001).

1.1.11.Ciclo del nitrégeno

Como se ha comentado anteriormente, los compuestos nitrogenados estan
muy presentes en las aguas residuales urbanas e intervienen en el tratamiento

bioldgico que se puede realizar a esta agua.

Todos los organismos requieren nutrientes para vivir y crecer. A pesar de
gue en el aire que se respira hay abundancia,d® Nsta al alcance para el uso de
los organismos. La razon reside en el fuerte enlace triple entre los atomos N en las
moléculas de N En la naturaleza el nitrdgeno es un elemento que se puede encontrar
de forma inorgénica y organica. De forma inorganica coraoN¥H,", NO, y NOs,
se encuentra, por tanto, en muchos estados de oxidacion, que van desde -3.£n el NH
a+b, en el N@. El porcentaje de nitrégeno que se encuentra cada uno de ellos varia

por una serie de transformaciones biologicas, fisicas o quimicas, encontrandose en
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equilibrio en la naturaleza. Estas transformaciones son: fijacién, asimilacion,
amonificacion, nitrificacion y desnitrificacion, entre otras. Es dificil valorar las
cantidades de nitrogeno presentes en los distintos compartimentos de la biosfera, con
excepcion de la atmdsfera donde se encuentra presente en un 79% (Bresdgott
1999), y en los compuestos nitrogenados de origen industrial que son de 4 a 5 veces
mas abundantes que aquéllos que provienen de la fijacion biol6gica del nitrégeno
atmosférico (Figura 12).

Proteolisis
- y = — ,
Aminoacidos Proteinas
4—
Sintesis proteica
Aminacién Amonificaciéon
Nitrifiacion Fase 1
. >
N H4 N 02-

Anammox

Reduccion Nitrificacion
asimilatoria Fase Il

Fijacién de
nitrégeno

Nz < N03-

Desnitrifaciéon

Figura 12. Ciclo del nitrdgeno modificado (Gomez y Hontoria, 2003).

Los iones de nitrégeno inorganico, amonio, nitrito y nitrato, se encuentran
como sales muy solubles en agua; en la exosfera se encuentran diluidos en soluciones
acuosas, formando pequefios depdsitos de reciclado activo. En climas templados, la
materia organica presente en los suelos, el humus, constituye una abundante reserva
de nitrégeno relativamente estable, que pasa a estar disponible para los organismos
vivos tras su mineralizacion.
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El mecanismo de amonificacion representa cuantitativamente el mayor flujo
en el ciclo del nitrégeno. El amoniaco, en su estado ionizadg (M4 facilmente
asimilable por los vegetales y por la mayoria de los microorganismos, y se incorpora
de nuevo a los compuestos organicos. No obstante, en presencia de oxigeno, un
amplio grupo de procariotas, las bacterias nitrificantes quimiolitotroficas, obtienen
energia oxidando el Nfa través de varios intermediarios.

La fijacion del nitrogeno es un proceso en el cual £b&l convierte en
amonio. Este es esencial porque es la Gnica manera en la que los organismos pueden

obtener nitrégeno directamente de la atmésfera.

N2 — NH4+

La nitrificaciéon ocurre en dos fases:

NH4+—> NOz- — NO3-

El proceso de nitrificacion consiste en los sucesivos pasos de oxidacion del
amonio que se convierte en nitrito y posteriormente en nitrato (nitrificacion en Fase |
y Il respectivamente). La nitrificacion requiere la presencia de oxigeno; por
consiguiente, puede suceder solamente en ambientes ricos de oxigeno, como las
aguas que circulan o que fluyen. El proceso de nitrificacion tiene algunas importantes
consecuencias: los iones de amonio tienen carga positiva y por consiguiente se
adhieren a particulas y materias organicas del suelo que tienen carga negativa. La
carga positiva previene de que el nitrdgeno del amonio sea barrido del suelo por las
lluvias. Por otro lado, el i6n de nitrato con carga negativa no se mantiene en las
particulas del suelo ya que puede percolar llevando a una disminucion de la fertilidad
del suelo y a un enriguecimiento de nitratos a las aguas corrientes subterraneas y por
consiguiente a las superficiales. El nitrato ha sido considerado como la forma mas
conveniente de nitrégeno inorganico para los vegetales, en gran parte debido a que es
el compuesto nitrogenado predominante en los ambientes 6xicos como los terrenos

agricolas ademas de lo anteriormente expuesto (Goémez y Hontoria, 2003).
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En condiciones andxicas se aprecia una consecuencia indirecta posterior a
la nitrificacion, cifrada en que el nitrato puede actuar como receptor de electrones
sustituyendo al oxigeno en gran numero de bacterias del suelo, por un proceso
respiratorio que se denomina reduccion desasimilativa de los nitratos. Algunas de las
formas mas reducidas de nitrégeno producidas asi, son gaseosas, y la pérdida

consiguiente de nitrégeno gaseoso del sistema se conoce como desnitrificacion.

A través de la desnitrificacion, las formas oxidadas de nitrdgeno como el
nitrato y el nitrito (NQ") se convierten en nitrégeno N/, en menor medida, en gas

6xido nitroso.

La desnitrificacion es un proceso anaerobico llevado a cabo por las
bacterias que desnitrifican y que convierten el nitrato en nitrégeno con la siguiente

secuencia:

NO3- — NOz- — NO — Nzo — N2

La bacteria Anammox es una bacteria autétrofa que oxida el amonio
mediante el nitrito como aceptor de electrones y con €&o fuente de carbono.
Esta bacteria presenta una alta eficiencia de eliminacién de nitrégeno y no necesita de
ningun aceptor de electrones adicional como en otros procesos, por eso en los ultimos

tiempos ha suscitado gran interés (Kimetral, 2011).

El conocimiento del ciclo del nitrégeno es importante ya que hay que evitar
la eutrofizacion. La eutrofizaciéon es un problema de calidad del agua derivada del
vertido de las aguas residuales al medio. Consiste en un proceso en el que el agua se
enriguece de oxigeno, provocando un aumento de plantas acuaticas. La muerte y
sedimentacion de las plantas provoca el aumento de la demanda de oxigeno de los
sedimentos, lo cual tiende a reducir los niveles de oxigeno disuelto. Los efectos de la
eutrofizacidén, que pueden ser negativos para la vida acuatica, se deben a las grandes
variaciones de los niveles de oxigeno disuelto entre dia y noche como consecuencia
de la fotosintesis. (Metcalf y Eddy, 2000).
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Para evitar la eutrofizacion se debe evitar el vertido de nitrégeno al medio

en forma de nitrito, nitrato y amonio, ademas de otros nutrientes.

Con el objetivo de regularizar el vertido de nitrogeno al medio ambiente y
evitar los efectos perjudiciales de dicho vertido se desarroll6 la Directiva 91/271/CEE
relativa al tratamiento de las aguas residuales urbanas y la procedente de
determinadas industrias, donde existen restricciones de cantidades de N y P que se

puede verter al medio catalogado como sensible.

Las medidas correctoras a adoptar dependen de las aguas receptoras del
vertido, es decir, a la sensibilidad a la eutrofizacién. Estas zonas sensibles se

clasifican en los siguientes grupos (Real Decreto —Ley 4/2007),:

* Lagos de agua dulce naturales, otros medios de agua dulce, estuarios y aguas
costeras que sean eutroficos o que podrian llegar a ser eutréficos en un futuro

préximo si no se adoptan medidas de proteccion.

» Aguas superficiales destinadas a la obtencién de agua potable, que podrian
contener una concentracion de nitratos superior a la que establecen las
disposiciones pertinentes de la Directiva 75/440/CEE, relativa a la calidad
requerida para las aguas superficiales destinadas a la produccion de agua potable

en los Estados miembros, si no se toman medidas de proteccion.

« Zonas en las que sea necesario un tratamiento adicional para cumplir las

directivas europeas.

1.1.12.Cinética de crecimiento

Una manera de explicar la generacion de biomasa y la velocidad con que
ésta se genera es mediante la cinética de crecimiento microbiana. Un proceso de
crecimiento celular implica el consumo de sustratos que suministren la energia y la
materia prima necesaria para la sintesis del material celular y demas productos del

metabolismo. El crecimiento celular obedece a las leyes de la conservacion de la
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materia; los atomos de carbono, nitrégeno, oxigeno, y demas elementos se reordenan
en los procesos metabdlicos de las células, de manera que la cantidad total
incorporada coincide con la que aparece en el entorno. Esto hace factible el
planteamiento de balances de materia y de energia en los procesos de crecimiento

celular, expresados de forma general en proceso aerébicos como:

Fuente de C + Fuente de N + ©minerales + nutrientes especificos —

Masa celular + Subproductos + ¢®H,0O

Se hace la consideracién de célula promedio, que consiste en aceptar que
todas las células de una poblacién son iguales y que se comportan de la misma forma
(esta aproximacién es la mas comunmente utilizada). Considerando un reactor
discontinuo de mezcla perfecta, el crecimiento de las células tiene lugar dentro del
reactor, y se detiene cuando hay algun tipo de limitacion.

La velocidad con la que crece la biomasa se puede calcular mediante un
balance entre la generacion de fango y la velocidad de muerte de los
microorganismos. En plantas de tratamiento de aguas residuales de baja carga las
concentraciones de sustrato y las bajas velocidades de crecimiento tienen como
consecuencia que la velocidad de muerte puede ser significativa a tiempos de
retencion celular altos. La muerte de bacterias produce materia organica soluble y
biodegradable que luego es metabolizada por el resto de bacterias (Helle, 1999; Ribes
et al, 2004).

Muchas de las ecuaciones que se usan para obtener los parametros cinéticos

de los microorganismos se basan en el modelo de Monod (Ecuacion 24):

S
H = Hyax m (24)

Donde K, es la constante de Monod y S es la concentracion de sustrato. u

es la velocidad especifica de crecimiento y se define segun la Ecuacion 25:
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H=——= (25)

Donde X es la concentracion de microorganismos. El coeficiente de carga
(Y) se define como la relacion entre el incremento de microorganismos y el sustrato

consumido (Ecuacion 26):

d%t dX r
Y:_F:_Ez__g (26)
At lsu

Donde § es la velocidad de crecimiento celularsy s la utilizacion de

sustrato.
Balance al sustrato y microorganismos

Un proceso biolégico es en términos simples una reaccion microbiol6gica
donde el sustrato se degrada cuando ciertos organismos crecen. El disefio de un
reactor bioldgico puede abordarse como un biorreactor simple asimilado a un reactor
mezcla perfecta, o a un reactor flujo pistdon, en este ultimo caso también se puede

asimilar a varios Reactores Mezcla Perfecta en serie.

La ecuacion de volumen puede obtenerse mediante un balance general
referido al sustrato y debe tenerse en cuenta las ecuaciones cinéticas para caracterizar
completamente el sistema. Esta es la formula de un balance general aplicable a

cualquier variable de un proceso:
Acumulacién= Entrada— Salida+ Generacion
Cuando la concentracion de sustrato es igual a cero el cambio de

concentracion en la biomasa se debe solamente a la muerte de microorganismos, por

lo que se puede obtener la siguiente Ecuacion 27:
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=2 = kX 27)

Donde s es el coeficiente de muerte microbiana entika velocidad de
crecimiento celular (rg’) neto se obtiene segun la Ecuacion 28 deducida de las

ecuaciones anteriores:

1 S
fg:/JDX‘kd[XZ,UmameX‘de( (28)

Mediante un balance al sustrato se determina la constante de hidrolisis y la

velocidad de utilizacién de sustrato (Ecuacion 29) (Metcalf y Eddy, 2000):
=—=L-lfmx = Y (29)

La velocidad de utilizacion de sustrato es el producto de la maxima
velocidad de crecimiento especifico y la concentracion de microorganismos cuando S

es mucho mayor queK Ecuacion 30).

—_— :umax
Eaav (X, (30)

En el balance de masa al sustrato la constante de hidrglisesdefine en
la Ecuacion 31, expresando S (Sustrato) en unidades de DQO y X (microorganismos)

en unidades de concetracion de solidos en suspension volatiles:

k - lumax — rsu[(KM + DQO)

h (31)
Y DQOIMLSSV

ki es el coeficiente de hidrdlisis en dfas

Las expresiones que se usan de forma habitual para calcular el coeficiente

de carga de la biomasa en el método respirométrico se puede usar para obtener las
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constantes cinéticas de nitrificacion teniendo en cuenta el amonio consumido para el
crecimiento en condiciones de estado estacionario (Metcalf and Eddy, 2000). Bajo
este supuesto la constante de utilizacion de sustiatedkstante de hidrélisis) y la

constante de lisis (kconstante de muerte) pueden obtenerse mediante las siguientes

ecuaciones (Ecuacién 32 y 33):

rsu = kH NH4 +
KM,NH; +NH, (32)
. NH,
Iy _'uMAx,NH; K :NH+ X=X
M,NH 4 (33)

Donde X es la concentracion de microorganismos y' Nddconcentracion
de amonio. & es la velocidad de consumo de sustratg’ yes la velocidad de
crecimiento microbiana. 4 es la constante de semisaturacion s la
maxima velocidad de crecimiento que puede obtenerse mediante balance al sistema

siguiendo el modelo de Monod (Baek et 2009) (Ecuacion 34):

NH;

:uNHZ _IumaxNHZ KNH+ +NHZ
‘ (34)

Esta forma de obtener los parametros cinéticos se puede usar en la

produccion de nitrato (Ecuacion 35):

/'IN - = NO; NO3 \—
% maxNGs K+ NQ;
NGs (35)
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1.2.ESTUDIO ACTUAL DE LA UTILIZACION DE BIORREACTORES DE
MEMBRANA Y APLICACION DE OXIGENO PURO COMO VARIABLE

DEL PROCESO

Como se coment6 al principio de la introduccién, en este segundo apartado
se describira la situacion actual de las investigaciones entorno a los biorreactores de
membrana, y se analizara detalladamente numerosas investigaciones llevadas a cabo
en el campo de los BRM, tras lo cual quedaran en evidencia las lagunas existentes
gue todavia quedan por resolver, a algunas de las cuales se intentara dar respuesta en

el presente trabajo de investigacion.

En primer lugar, dentro de este estudio se hace una revisibn de la
aplicabilidad de oxigeno puro en el tratamiento de aguas residuales.

1.2.1. Usos industriales de los biorreactores de membrana.

Una de las aplicaciones es el tratamiento de agua residual procedente de la
industria del vino. La produccion de vino es estacional por lo que la DQO varia en
gran medida durante los periodos de recogida y de la tecnologia usada. Los BRM
son una buena alternativa para este tipo de industria ya que ofrecen beneficios tales
como un rapido inicio del proceso con variaciones puntuales, una buena calidad del
efluente, bajos requerimientos de terrenos y ausencia de decantacion secundaria
(Artiga et al, 2007).

En el tratamiento de aguas residuales procedentes de una industria textil se
han realizado numeresos estudios, entre ellos se ha estudiado su eficiencia en
términos de caracteristicas del permeado y la variabilidad de parametros
operacionales. Se han encontrado buenos valores experimentales de la calidad del
permeado de los BRM. (Lubello et,&007).

Los sistemas de BRM son también altamente eficientes en la eliminacion de

materia organica, solidos en suspension, turbidez, color e indicadores
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microbiolégicos en las aguas residuales procedentes de la industria de la leche
(Poyatos et a) 2007).

Por ultimo también se han realizado estudios en el tratamiento de aguas
residuales procedentes de aguas residuales sanitarias. Se han hecho estudios en
tratamiento de aguas residuales mediante membrana de fibra hueca en hospitales y
se han obtenido rendimientos en la eliminaciomsieherichia colidel 98%, DQO
del 80%, nitrégeno amonico del 93% y turbidez del 83%. (Wen,e2G04).

1.2.2. Situacion actual de las investigaciones y la aplicacién de oxigeno puro

en su funcionamiento

Uno de los aspectos fundamentales en el control y disefio de tratamiento
bioldgico en aguas residuales es la aireacion ya que representan uno de los mayores
costes de energia (Germah al, 2005). La aireacion en los sitemas de BRM se
utiliza para suministrar oxigeno disuelto a la biomasa, para mantener a los solidos en
suspension y para la limpieza fisica de las membranas (Geet&in2007). El uso
de oxigeno puro en vez de aire incrementa significativamente la fuerza impulsora de
la transferencia de oxigeno en el sistema biologico. El objetivo de estos sistemas
utilizando oxigeno puro es tener mayores concentraciones de oxigeno en la fase gas,
permitiendo mayores caudales de tratamiento y menores tanques de aireacion
(Mueller et al, 2002).

La concentracion de particulas, el tamafo de particula y la viscosidad son los
principales parametros que caracterizan a la biomasa y se sabe que tienen un efecto en
la transferencia del oxigeno. Estos tres parametros de la biomasa y aireacién estan
interrelacionados con la aireacion. La intensidad de aireacion puede afectar al tamafio
de particula y a la viscosidad, mientras que la concentracion de solidos Unicamente

modifica la viscosidad. (Germain et,&007).

La viscosidad esta correlacionada exponencialmente con la concentracion de
particulas. Manteniendo baja la concentracion de particulas se puede mantener

también la viscosidad baja lo que conduce a una menor necesidad de oxigeno y a una
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mejor transferencia de este (Germanal., 2007). Se ha demostrado que un
incremento en la viscosidad tiene una influencia negativa en el coeficiente de
transferencia del oxigeno (Koié¢ al, 1992, Garcia-Ochoet al, 2000, Badinet al.,

2001).

Se han encontrado que las correlaciones entre los coeficientes de transferencia
de oxigeno y la concentracion de solidos en suspension en el licor mezcla son las
mejores (Cornekt al, 2003). Indicar que los MLSS del fango activo se comporta
como un fluido pseudoplastico no-Newtoniano ya que un aumento de fuerza de

cizalla conduce a una menor viscosidad (Cornel.e2@03, Stephenson et,a2002).

El uso de oxigeno puro en vez de aire incrementa significativamente la
fuerza impulsora de transferencia de masa del oxigeno para la aireacion. El objetivo
de los sistemas basados en oxigeno de alta pureza es suministrar concentraciones
mayores de oxigeno en la fase gas dando como resultado una mayor velocidad del
tratamiento con altos MLSS y tanques de aireacion de menor tamario. (Mualler

2002). Aparte de estas ventajas se encuentran las siguientes:

- Facilita la obtencidn del oxigeno por parte de la biomasa o crea una
fuerza impulsora adicional desde el liquido hasta los floculos de los fangos, lo

cual mejora el metabolismo de los mismos. (Winkler, 1999).

- La concentracion de saturacion puede aumentar de 9,1 a 43,4 mg/L lo
cual incrementa la eficacia global de la disolucion de oxigeno. Se evita asi la
ruptura del fléculo de biomasa al disminuir la cantidad de burbujas en el medio.
(Mueller et al., 2005).

- Una alta concentracion de oxigeno disuelto proporciona una reserva de
oxigeno que junto con la posibilidad de mantener un alto nivel de biomasa en el
reactor permite afrontar cargas contaminantes puntuales sin desestabilizar el
proceso (Winkler, 1999).
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- La utilizacion de oxigeno puro produce una reduccion de la cantidad
de biomasa producida por unidad de BB@iminada, lo cual da como
resultado una menor produccion de fangos y menor necesidad de nutrientes por

el efecto oxidante del oxigeno (nitrégeno y fosforo) (Ramalho, 1991).

- Ya que se mejora la sedimentacion del fango, debido a una mayor
concentracion de bacterias en el floculo y mayor compactacion, entonces se
facilita la eliminacion de agua del mismo mejorando la decantacién secundaria

en procesos convencionales de Fangos Activos (Winkler, 1999).

- La utilizacidon de oxigeno liquido reduce drasticamente el efecto de
stripping o desorcion a la atmodsfera (aumento de olores, emision de
compuestos organicos volatiles y formacion de aerosoles que puedan contener

gérmenes) (Cabezas et al., 2005).

- La utilizacion de oxigeno puro disminuye la posibilidad de
anaerobiosis en las balsas, decantadores y tuberias, con lo que disminuyen las
molestias producidas por los olores (Winkler, 1999).

- Las reacciones bioldgicas con oxigeno liquido son exotérmicas y esto
hace que durante el invierno suba la temperatura del agua mejorando el proceso
biolégico. Sin embargo durante el verano puede ser una contrariedad a tener en
cuenta. Cuando la temperatura del agua es alta se puede obtener una mayor
disolucion del oxigeno liquido que el atmosférico ya que la concentracion de
saturacion del oxigeno puro es mucho mas elevada que la del aire a altas

temperaturas en comparacion una con la otra (Cabezas et al., 2005).

- Es muy recomendable el uso de oxigeno puro en aquellos casos en los
gue se necesita una aportacion muy elevada de oxigeno por alta concentracion de
cargas o de MLSS, y que el aire no es capaz de dotar al proceso del nivel de
oxigeno necesario o bien cuando la energia que aportaria al reactor es tan

elevada que podria romper el floculo (Cabezas. £2@05).
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- La variabilidad de las cargas en aguas industriales también hace muy
conveniente el uso de oxigeno puro en el reactor biolégico para satisfacer las

elevadas tasas de consumo de oxigeno (Cabezas et al., 2005).

1.2.3. Ensuciamiento y estrategias de control en membranas de
Ultrafiltracion y Microfiltracion en BRM

En los BRM, al igual que en otros procesos de filtracion por membrana, el
control se lleva a cabo buscando el equilibrio entre flujo, protocolo de limpieza, v,
cuando sea necesario, el control de la concentracion de polarizacion (tendencia del
soluto a acumularse en la membrana) mediante procesos de floculacion-coagulacion
(Judd et al 2006).

La filtracion se produce de acuerdo a un amplio niumero de mecanismos

reconocidos de bloqueo:

Bloqueo completo.
Bloqueo estandar
Bloqueo intermedio.

Filtracion de biopelicula.

Todos los modelos implican una dependencia de la caida del flujo a través de
la membrana con el porcentaje del tamafio de particula del diametro de poret(Judd
al., 2006).

El ensuciamiento de la membrana en los BRM se debe a la formacion de
biopelicula en la superficie, principalmente debido a los sélidos en suspensiéon y
también por al adsorcion de la superficie unida al bloqueo de poro atribuido a los
componentes solubles del fango activo. Se ha identificado que la adsorcion de
bloqueo como la mayor causa del ensuciamiento de las membranas (Matsic
2008)
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Se ha comprobado que las membranas con mayores tamafos de poro muestran
unamayor tendencia al ensuciamiento irreversible. Esto se debe a que el mecanismo
de ensuciamiento predominante es el de bloqueo (Bietatil., 2008). Se ha
encontrado que el tiempo de succidn de capilaridad (CST, medida de la filterabilidad
por succion en filtro), DQO, sustancias poliméricas extracelulares (EPS) y los
hidratos de carbono tienen una influencia significativa en el ensuciamiento de

membrana (Wangt al., 2006).

Por otro lado, la acumulacién de BPC (agrupacion de biopolimeros) son una
forma especial de materia organica formada por afinidad de agrupacion de las
sustancias extracelulares libres poliméricas (EPS) y productos microbiologicos
solubles (SMP) en la biopelicula formada en la superficie de la membrana. La
acumulacion de BPC dentro de los poros de la torta es la mayor responsable de la alta
resistencia a la filtracion en las operaciones de BRM (Wang, €0816).

Hong et al, (2007) estudiaron los efectos de una variacion secuencial en
concentraciones de oxigeno disuelto en la permeabilidad de la membrana en un
biorreactor de membrana sumergida. Se comprob6 que la velocidad de ensuciamiento
fue mayor en condiciones anéxicas que en condiciones aerobias. Sin embargo cuando
el nimero de ciclos aumentd estas diferencias se vieron reducidas. Este hecho se
atribuye al nimero de particulas coloidales y al cambio de las fuerzas de compresion
en la biopelicula.

Es de gran importancia controlar el bloqueo de poro durante el inicio del
proceso de filtracién. En particular se da un ensuciamiento irreversible rapido que
toma lugar al comienzo del proceso de filtracién antes del mecanismo de deposicion.
Por lo tanto una baja concentracion de soélidos en suspension en la fase inicial causa
un rapido ensuciamiento irreversible. Esta circunstancia crea la necesidad de una

frecuente limpieza quimica después del inicio sin inoculacion (Di Bella, &0&l7).

El ensuciamiento de la membrana se puede disminuir manteniendo
condiciones de turbulencia adecuadas, operando a flujo sub-critico o con la eleccion

de un material de membrana resistente al ensuciamiento. La configuracion de

77



Planteamiento del Problema

membrana fuera del reactor tiene mas costes en términos de energia y limpieza. Se
llega a la conclusion de que los BRM en la membrana sumergida son los procesos de
tratamiento mas efectivos para el tratamiento de aguas residuales en areas que
requieren alta calidad del efluente o especializacion en la comunidad microbiana
(Gander et aJ 2000).

Se emplean condiciones adecuadas de mezclado mecanico para mantener
las fuerzas de cizalla necesarias para evitar el rapido ensuciamiento de la membrana,
pero también se pueden modificar ciertas caracteristicas del fango para mejorar la
permeabilidad de la biopelicula. Se ha encontrado que los fléculos se rompen bajo
altos esfuerzos de cizalla y que su actividad en términos de velocidad de absorcion de
oxigeno (OUR, oxygen uptake rate) disminuye. Para bajas OUR los microorganismos
demuestran poca liberacién de biopolimeros debido a la baja velocidad de muerte
celular. Un mezclado optimizado conduce a una baja deposicion de bioparticulas y a
una alta permeabilidad de la biopelicula debido a una baja concentracion de

biopolimeros en la biopelicula (Khanhal., 2008).

A pesar de que la resistencia de la biopelicula se puede minimizar
incrementando las fuerzas de cizallas en la capa limite de la membrana, la resistencia
debida a los coloides y a los solutos no se ven afectadas aparentemente. Por lo tanto
particulas menores como las macromoléculas (por ejemplo polisacaridos) pueden
jugar un papel importante en el ensuciamiento de la membared é52008). Se ha
comprobado en laboratorio que el ensuciamiento se reduce manteniendo condiciones
de turbulencia. (Arroj&t al, 2005). Para disminuir el ensuciamiento existen diversas
técnicas: bajo flujo de operacion, alto flujo de aireacién en reactores sumergidos 0
recirculacion de permeado, operacidn de succion intermitente o adicion de carbon

activo. Esta ultima no se utiliza en instalaciones a escala real (Chang603a)
1.2.4. Limpiezas quimicas en membranas de BRM
Los BRM tienen muchas ventajas sobre los tratamientos convencionales. Sin

embargo el ensuciamiento de las membranas limita su aplicaciéon debido a que reduce

su productividad e incrementa los costes de mantenimiento y operacionales. El
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ensuciamiento de la membrana puede ser reversible (eliminable con lavado fisico) o
irreversible (solamente eliminable con limpieza quimica), y puede darse en la
superficie de la membrana o en los poros. El ensuciamiento de la membrana se ve
fuertemente influenciado por los siguientes tres factores: caracteristicas de la
biomasa, condiciones de operacion y caracteristicas de la membrana éCladng
2002).

La limpieza quimica de la membrana puede llevarse a cabo mediante acido
en contracorriente, (Choet al, 2000). También existen otros métodos de limpieza
mediante caustica, hipoclorito y otros agentes quelantes @ai2006).

Acidos fuertes y acidos organicos complejos se usan para disolver Oxidos
metélicos, hidroxidos y carbonatos. El hidréxido sédico se usa para eliminar materia
organica por un mecanismo de hidrdlisis alcalina. Oxidantes, como el hipoclorito
sbdico o el peréxido de hidrogeno, se usan para oxidar macromoléculas organicas.
Surfactantes y detergentes, generalmente combinados con quelantes (por ejemplo el
EDTA) son usados para disminuir la tension superficial y para formar complejos con
metales y el calcio. Sulfito soédico, que se usa como agente preservativo
bacteriostatico para conservacion de moédulos, aunque también puede usarse por sus

propiedades reductoras y acidas para disolver 6xidos metéalicos (AWV2ARE).

La suciedad mas perjudicial en membranas de microfiltracion y de
ultrafiltracion es el bloqueo de poros inicial seguido de la formacion de biopelicula.
Una combinacion de recirculacion de agua limpia, sonicacion y limpieza quimica con
alcali y acido se muestra como una buena técnica de recuperacion de la membrana
(Lim et al., 2003).

Cabe resaltar que las limpiezas quimicas son mas agresivas que las fisicas
afectando significativamente el valor de flujo critico. Esto se ha confirmado en
experimentos de varios ciclos donde el flujo critico aumenta exponencialmente con

los lavados ciclicos (Guglielmi et al., 2008).
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1.2.5. Materiales de membrana usados en membranas para BRM

En este subapartado se veran las caracteristicas y materiales usados en

membranas de BRM.

Las membranas hidrofobicas presentan una mayor tendencia al ensuciamiento
que las membranas hidrofilicas. Este fendmeno se debe a la interaccion entre la
superficie de la membrana y la superficie del floculo del fango activo (Gaalg
1999).

No se han demostrado diferencias significativas en la permeabilidad en
membranas de diferentes materiales como PCTE (policarbonato), PTFE
(Politetrafluoroetileno) y PETE (Poliéster), aunque si es cierto que deben trabajar a la
velocidad dada por el fabricante, una carga inicial superior a esta puede dar lugar a
una mayor velocidad de ensuciamiento inicial y a la formacion de una biopelicula
mas delgada (Choi et.aR007).

Otros materiales como el polipropileno hidrofébico con fibra de vidrio
muestran resistencia al flujo a través de la membrana. Las membranas de polisulfona
(PS) también muestran cierta resistencia al flujo, se puede usar membranas de
polipropileno (PP) (Gander et.a2000a).

Cabe destacar que en la produccion de las membranas si se disminuye el
tiempo de produccion y la concentracion de quimicos se obtienen membranas mas
hidrofilicas que son las de mayor interés ya que favorecen el flujo a través de la
membrana(Buetehorn et al., 2008).

Hay que elegir con cuidado el material de la membrana ya que el coste de la
membrana puede suponer el 50% del coste de proceso total de la planta. EI PP
(polipropileno) muestra ser mas propenso al ensuciamiento al principio que otros
como las de PS (Polisulfona) que presentan una mayor eficiencia a la hora de eliminar
coliformes pero tienen un precio mas elevado. En el punto aproximadamente medio
de coste se encuentran las membranas de PVDF. La eleccién dependera del uso final
gue se le pretenda dar al agua (Chah@l, 2001). Para evitar un ensuciamiento
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rapido de las membranas de PVDF y PP se le dan propiedades hidrofilicas mediante
tratamiento quimico de la membrana (Judd, 2006).

1.2.6. Influencia de los parametros de operacion en el funcionamiento de los
BRM

1.2.6.1. Tiempo de retencion del fango

El tiempo de retencion celular (TRC) o edad del fango es un importante
parametro de caracterizacion del fango. Se define como el cociente entre la masa de
microorganismos del reactor y el caudal de purga. Es decir, es el tiempo en el que,
mediante la purga, se regenera hidraulicamente todo el volumen del reactor. Los

valores tipicos segun distintas condiciones de operacion se encuentran en la Tabla 3.

Tabla 3. Valores de TRC en sistemas de fangos activos segun carga. (Garcia, 2010)

TRH, TRC, Eliminacion

Carga MLSS, mg/L
dias DBOs %
Baja carga 3.000-5.000 24-40 20-30 96
Media carga 1,500-2.500 6-9 5-15 85-96
Alta carga 2.000-2.500 0,6-1,2 1-2 <70

Los microorganismos requieren una menor cantidad de energia en condiciones
de altos tiempos de retencion celular donde el mantenimiento del metabolismo juega
un papel dominante, ya que durante la fase enddgena, que se da a tiempos de
retencion celular mayores, la mayoria se destina al mantenimiento de la célula y no a

la sintesis celular que tiene mayor gasto energético (Sun 2006).

Hay muchos parametros que se encuentran relacionados con el tiempo de
retencion celular, por ejemplo, la concentracion media de biomasa incrementa con el

tiempo de retencion celular al igual que su filtrabilidad debido a la interrelacién entre
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los microorganismos. Por lo tanto no es asi en el ensuciamiento de la membrana, que

no ¢ ve afectada significativamente por esta (Pollice et al., 2008a).

Son convenientes altos tiempos de retencion celular para obtener una alta
capacidad de tratamiento. Las caracteristicas fisicas tales como la viscosidad y la
filtrabilidad parecen afectarse negativamente con altos tiempos de retencion celular
debido a que aumentan, afectando a otros parametros importantes del proceso.
(Pollice et al, 2008b). Ademas, como la concentracion de coloides y polisacaridos
solubles de la fase liquida se ha identificado como uno de los pardmetros
predominantes que causan el ensuciamiento de la membrana, el rendimiento de la
membrana claramente muestra mejores resultados a altos tiempos desde este

parametro (Grelier et al2006).

A altos tiempos se favorece el crecimiento de las bacterias, aumentando la
presion transmembrana por aumento de la biopelicula. Las particulas coloidales
contribuyen significativamente al ensuciamiento de la membrana. f-as
protobacterias son el mayor constituyente en la estructura en la comunidad
microbiana. (Ahmecet al, 2006). LasB-proteobacterias probablemente juegan un
mayor papel en el desarrollo de biopeliculas maduras lo cual conduce a un

ensuciamiento irreversible severo de la membrana (Miura, 0417)

Hay que tener en cuenta que altos tiempos de retencién celular da como
resultado un alto grado de degradacién organica con baja eliminacion de fangos en
exceso. Se puede observar un incremento en la viscosidad del fango y de sélidos en
suspension totales debido a la menor purga del proceso. Puede asumirse que la
filtracion no es posible cuando los solidos en suspension totales y la viscosidad
alcanzan valores “criticos” (Khongnakorn et al., 2007).

1.2.6.2. Tiempo de retencion hidraulica

El tiempo de retencién hidraulica (TRH) conceptualmente es el tiempo que

tarda en regenerarse hidraulicamente el volumen del reactor, es decir, el cociente de
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la suma del volumen del reactor y decantador secundario entre el caudal de entrada
(Metcalf and Eddy, 1995)

Cuando el tiempo de retencion hidraulica decrece la eficiencia de eliminacion
de demanda quimica de oxigeno (DQO) aumenta, pero la actividad de la biomasa y la
concentracién de oxigeno disuelto (OD) en el fango decrecen. Ademas los sélidos en
suspension y la viscosidad del fango aumentan significativamente cuando el tiempo
de retencion hidraulica decrece a bajo porcentaje de carga organica éMahg
2007).

El tiempo de retencion hidraulica necesario depende del uso que se le vaya a
dar a esa agua. La DQO también depende de la concentracion del influente y de la
carga (MLSS) de fango para la eliminacién de la DQO. Se puede alcanzar la mayor

retirada de DQO ajustando estos tres parametros. (Ren2QG@h).

1.2.6.3. Solidos en suspension en el licor de mezcla

El uso de la membrana asegura una calidad suficiente del efluente en términos
de sdlidos en suspension y presencia de indicadores bacterianos, en particular
coliformes fecales ¥scherichia coliMas del 95% de la materia organica, solidos en
suspension y bacterias coliformes se retiran con un buen rendimiento. @retjo
2005).

Las principales caracteristicas que contribuyen al ensuciamiento de la
membrana son los sélidos en suspension, coloides y moléculas disueltas. Se ha
encontrado que el nivel de importancia son 65%, 30% y 5% respectivamente, se ha

comprobado que sus efectos no son aditivos (Defretnele 2000).

Las particulas mas pequefias en suspension del fango tienen una tendencia
mayor a depositarse en la superficie de la membrana. Durante la operacion los
elementos biopoliméricos e inorganicos en el biorreactores deben controlarse para

minimizar el ensuciamiento de la membrana (Meng.e2aD7).
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La distribucion de tamafios de particula se desplaza hacia particulas de menor
tamafio cuando los MLSS aumentan lo cual quiere decir que el tamafio de particula
disminuye. El incremento de la concentracion de MLSS desde 4.600 a 12.600 mg/L
hace disminuir significativamente los valores de permeabilidad y aumentan la

velocidad de ensuciamiento (Yigit et al., 2008).

1.2.7. Flujo de membrana y presion transmembrana.

El flujo de membrana transversal que se crea por un potencial de presion se
denomina “conversion” o “recuperado”. La conversion se reduce si el permeado se
usa para mantener el proceso, usualmente para la limpieza fisica de la membrana. La
filtracion siempre conduce a un incremento de la resistencia al flujo debido a los
ensuciamientos de la membrana. En el caso de una filtracion de “dead-end”, la
resistencia aumenta de acuerdo al espesor de la biopelicula formada en la membrana,
la cual es directamente proporcional al volumen total de filtrado. La permeabilidad
decae necesitandose limpiezas fisicas y quimicas periédicas. Para procesos de flujo
transversal esta deposicion continta hasta que las fuerzas de cohesiéon que mantienen
la biopelicula a la membrana son equilibradas por las fuerzas de limpiado del fluido

(liquida o combinacién de aire y liquido) a pasar por la membrana (Judd et al., 2006)

Existen modelos matematicos fiables para representar las resistencias a la
filtracion como la formacion de biopelicula y ensuciamiento como el de Winggens
al., (2003), que integran el efecto de distintos parametros en la permeabilidad. La
filtracion se lleva a cabo por debajo de un caudal determinado a presion o flujo

constante, asi se evita el sobre ensuciamiento de la membrana (FigltiSa)!

Se han llevado a cabo experimentos a fin de obtener el flujo critico a presion
transmembrana (TMP) fija y a flujo fijo. EIl TMP sube moderadamente en el caso de
los tests a flujo constante hasta un valor critico. Después de este valor critico el TMP
aumenta rapidamente y no se vuelve a estabilizar. Se puede conocer de este modo a
que caudal maximo debe trabajar un biorreactor de membrana. La comparacion de
tests a presion constante y caudal constante bajo las mismas condiciones muestra que

el caudal critico o el caudal independiente de la presion obtenido a presién constante
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son casi idénticos en el limite. De forma mas general el proceso a caudal constante
por debajo del flujo critico evita un ensuciamiento excesivo de la membrana en la
fase inicial y es mas ventajoso para el funcionamiento del biorreactor de membrana
(Defrance et al 1999).

Se ha estudiado el efecto de varios parametros sobre el flujo critico y se ha
encontrado que disminuye con el incremento de la concentracion del fango y que se
puede mejorar aumentando la intensidad de aireacion. El flujo critico depende
también del material de la membrana y disminuye conforme la edad y deterioro de la
membrana (Wu et al., 2008).

1.2.8. Produccion de fangos

La produccion de fangos en un sistema de tratamiento de fangos
convencional depende en gran medida del tipo de reactor, del agua a tratar y de las
condiciones ambientales locales. El conocimiento de la produccién diaria de fango es
importante puesto que afecta al disefio de las instalaciones de tratamiento y
evacuacion del fango en exceso (purga) con lo cual el TRC estad directamente
relacionado con la produccion de fango. Para que un sistema biolégico funcione
correctamente es necesario que se hallen presentes cantidades adecuadas de
nutrientes, sobre todo nitrogeno y fosforo. Es importante tener en cuenta que el
crecimiento de organismos filamentosos es el problema de funcionamiento mas
frecuente en los procesos de fangos activos que conduce a la formacion de un fango
de pobres caracteristicas de sedimentabilidad, como puede ser el “fango voluminoso”
(Bulking), para evitar este problema hay que controlar el proceso, y, por lo tanto, el
crecimiento equilibrado de bacterias filamentosas y formadoras de floculos (Metcalf
et al., 1995).

En investigaciones con BRM se ha demostrado que la densidad de bacterias
filamentosas no tiene un efecto significativo en las substancias polimérica
extracelulares y productos solubles microbianos. Sin embargo tiene un impacto
importante en el tamafio y estructura del fléculo formado en el biorreactor. Una alta

densidad da lugar a floculos més grandes con una estructura menos compacta y
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viceversa. Aunque las bacterias filamentosas son capaces de cambiar la morfologia
dd fléculo, el efecto sobre la velocidad de ensuciamiento de la membrana es

insignificante (Li et al., 2008).

El exceso de fango producido se ve afectado por la carga de fango y la
concentracién de oxigeno. La concentracion de oxigeno en la fase liquida tiene un

efecto significativo en la cantidad de fango en exceso producido (Abassil&xosl).

Los sistemas BRM pueden presentar una produccién de fangos del 20 al 30%
menor gque los sistemas de fangos activos convencional bajo las mismas condiciones
de tiempo de retencion celular (edad del fango) y porcentaje de carga organica. Esto
se atribuye a la mayor cantidad de predadores que pueden aparecer en la segunda
etapa de la configuracion de los BRM debido a que se trabaja a TRC mayores por una
mayor acumulacion de MLSS en el reactor biolégico. (Ghyoot ,e1299).

1.3. CONCLUSIONES DEL BARRIDO BIBLIOGRAFICO

Una vez llevada a cabo la introduccion y el barrido bibliogréfico, y puesto en
consideracion las diferentes areas de investigacibn mas importantes en este campo, se
toma la decision de hacer un estudio mas exhaustivo de la influencia del uso de
oxigeno puro en las biorreactores de membrana, tanto en la eficiencia de depuracion
como en los distintos parametros operacionales mas relevantes (TRH, TRC, MLSS).
Este estudio dio como resultado la necesidad de estudiar y, por tanto, investigar el
comportamiento de los Biorreactores de Membrana aplicados al Tratamiento de

Aguas Residuales en la utilizacion de Oxigeno Puro.
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Objetivos de la Investigacion

2. OBJETIVOS DE LA INVESTIGACION

2.1.OBJETIVO PRINCIPAL

Tal y como se ha indicado en la memoria, se plantea en esta tesis el
comportamiento del oxigeno en reactores biolégicos con la aplicacion de membranas
con la finalidad de poder aumentar la carga de entrada y la digestion de los fangos.
Por tanto y como se ve este objetivo principal es la esencia del titulo que se ha
planteado en el problema. Una vez realizado un estudio del arte, y habiéndose hecho
un extenso barrido se puede decir que en la linea de investigacion planteada hay un
campo no suficientemente estudiado y que, por tanto, da pie al titulo de esta tesis que

es:

“Biorreactores de Membrana aplicados al Tratamiento de
Aguas Residuales en la utilizacién de oxigeno puro.”

2.2.OBJETIVOS SECUNDARIOS

Para alcanzar el objetivo planteado anteriormente, es imprescindible el
alcanzar unos objetivos parciales que con su interrelacion se llegue a conclusiones
fundamentales para llevar a buen término el titulo de la tesis, estos objetivos

secundarios son:

e Deducir los parametros de disefio 6ptimos en el reactor de oxidacion

prolongada para una carga superior a los BRM con aire.

» Conocer el comportamiento de la digestién de los fangos con el oxigeno puro

en funcion de la edad del fango (TRC) y tiempo de retencion hidraulica (TRH).

» Estudiar la respuesta del comportamiento de las membranas por el uso del
oxigeno puro.

» Establecer modelos matematicos que reproduzcan con fiabilidad el proceso, en
la eficacia global del proceso en la transferencia de oxigeno, asi como para la
depuracién y comportamiento del Reactor.
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3. METODOLOGIA

3.1. Metodologia de la investigacion de choque

Esta primera parte de la investigacion se ha realizado ya sobre la planta

piloto objeto de la investigacion en una depuradora de aguas residuales.

Con esta investigacion de choque se pretendié poner en funcionamiento la
planta y poner a punto los métodos analiticos para hacer el seguimiento de
capacidad de eliminacion de materia organica y la viabilidad técnica para el disefio
del proceso para su posterior modificacion de las condiciones de partida, para
luego hacer un estudio mas exhaustivo de como pueden influir las distintas

variables o los parametros de proceso.

La puesta en marcha durd seis meses comprendiendo a partes iguales tres
meses de planificacion y tres meses de construccién, y el ciclo de investigacion y
tratamiento de datos en dos afos de los cuales seis meses pertenecieron a la

investigacion de choque.

3.1.1. Descripcion de la planta piloto y pardmetros operacionales en la

Investigacion de Choque.

Los principales elementos del sistema experimental fueron un biorreactor
cilindrico dénde se le aplico oxigeno puro (358 L de volumen operativo) y otro
biorreactor rectangular (89 L de volumen operativo) donde se instalaron los dos
médulos de membrana de ultrafiltracién con 1,86de superficie de filtracién y
0,04 um de tamafio de poro (ZW-10, Zenon) (Figura 13). Lizaexion del agua
efluente se llevé a cabo mediante succion mecanica. Las membranas estuvieron en
aireacién continua con un flujo de aire tangencial de 6 mara evitar el
ensuciamiento en la superficie en la medida de lo posible y mantener los sdlidos en

suspension.
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Figura 13. Médulo de membrana de ultrafiltracion

Se puede ver la disposicion esquematizada de la planta en la Figura 14. El
tanque de membranas y el biorreactor estan separados para evitar la interferencia
entre el aire suministrado a las membranas y el oxigeno puro que se introduce en el
biorreactor para suministrar las condiciones aerobias al sistema. También se uso6 un
tabique deflector para asegurar la mayor transferencia de oxigeno asegurando el
maximo recorrido posible del oxigeno. Tanto el tabique deflector como la
disposicion de las sondas se pueden apreciar en la Figura 15.
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Figura 14. Diagrama de la planta piloto BRM utilizada en el presente estudio.
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Figura 15. Interior del Biorreactor

Se establecié una recirculacién de 141 L/h para mantener la concentracion de
sélidos en suspension en el licor mezcla constante en ambos tanques. En la planta
se uso un difusor poroso (Figura 16) ya que se provee de burbuja fina al proceso, lo

que favorece la transferencia de oxigeno.

Figura 16. Difusor poroso de oxigeno
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Se trabajé controlando el oxigeno disuelto (OD) en el reactor biolégico y se
establecié un caudal de 500 g/h de oxigeno puro en la etapa de suministro de
oxigeno cuando se bajaba del set point de concentracion de oxigeno en el reactor,
ya que se comprobo que era el mejor caudal para evitar el burbujeo en la superficie,
lo que facilita la pérdida de biomasa. Cuando se alcanzaba una concentracion de
OD de 2,8 mg/L se detiene este suministro de oxigeno puro. El consumo promedio

fue de 8816 g/dia de oxigeno puro, durante esta fase de la Investigacion de choque.

Los experimentos se desarrollaron de acuerdo a trabajos previos realizados
(Poyatoset al, 2007), el influente en el biorreactor procedente de la decantacion
primaria se control6 mediante un indicador de nivel conectado a la bomba de
alimentacion. Este sistema se realiza con la finalidad de que las membranas estén

siempre cubiertas por el licor mezcla.

Una vez que las membranas, que son de ultrafiltracion, estan sumergidas la
aspiracion de la bomba forzara al liquido en el biorreactor a pasar a través de estas
dejando los soélidos retenidos en el reactor biolégico, por lo que aumenta la
concentraciéon de solidos en suspension en el licor mezcla (MLSS), de forma
gradual. Cuando se alcanza la concentracion deseada se aplica un caudal de purga o
salida para mantener las condiciones deseadas en el reactor, esta purga se realiza de

forma continua en el tiempo para mantener un TRC continuo.

La bomba de filtrado invierte el flujo regularmente y manda el agua tratada
dentro del tanque, para usarla como contralavado a través de la membrana. De esta
forma se retiran los agregados y particulas de la superficie de la membrana. La

disposicion real de la planta experimental se puede ver en la Figura 17.
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IRCUITO DE OX O PU

Figura 17. Planta experimental

La concentracion de oxigeno disuelto (OD) se controlé y monitorizé usando
dos sensores de oxigeno disuelto (LANGE '@ sc100 de la casa LANGE),
estos electrodos se dispusieron a diferentes niveles para asegurar el mejor control
posible y un set point (punto de consigna) de 2,8 sthigGromo ya se ha
comentado, que da la oxigenacion necesaria al medio para asegurar las condiciones
aerbbicas necesarias en el proceso bioldgico. Se dispuso de los dispositivos de
control necesarios para monitorizar la presion transmembrana, temperatura, pH y
concentracion del oxigeno disuelto en el fango activo, todo centralizado en un

controlador que disponia la planta.

Definiendo el tiempo de retencion hidraulico como el volumen del reactor
dividido por el caudal de entrada de agua residual, se obtiene una variable que nos
da el tiempo medio que esta el agua residual en el interior del reactor biolégico. Por
otro lado se define como el tiempo de retencion celular o edad del fango, como el

tiempo medio que permanece el fango en el interior del reactor biolégico

98



Metodologia

pudiéndose calcular como la relacidén entre el volumen del reactor y el caudal de

purga de fango, en el estado estacionario de operacion.

Los parametros de operacion fueron: caudal de operacion de 24,8 L/h que
con el volumen total del biorreactor de 447 L resulta un tiempo de retenciéon
hidraulico de 18 h y una purga de licor mezcla de 1 L/h para mantener constante la
concentracion de MLSS en 4.300 mg/L en el estado estacionario, resultando un

tiempo de retencion celular de 19 dias.

Cuando la presiéon transmembrana, que es la diferencia de presion que hay
entre ambas caras de la membrana, se incrementa debido a las incrustaciones y
ensuciamiento que van sufriendo los poros de la membrana con el tiempo y se
acerca a los limites de operacién que es de 50 kpa, se tiene que proceder a una
limpieza quimica para recuperar las membranas, eliminando estas incrustaciones
que pueden ser tanto de naturaleza organica como de naturaleza inorganica, estas
limpiezas quimicas se realizan sumergiendo las membranas en hipoclorito sédico a

una concentracion de 1.000 p.p.m. durante 5 horas.

3.1.2. Descripcion de la ubicacion

La E.D.A.R. Oeste de granada (Puente de los Vados) se inaugur6 en 1992, y
su disefio y proyecto fue anterior a las exigencias de salida actuales, y fueron de
22.400 ni/d, con una concentracién de 300 mg/L de @B&tualmente aunque el
caudal es menor, la concentracion de RBOpera los 700 mg/L, de ahi que se
haya realizado una rehabilitacién. En la Figura 18 se aprecia una vista aérea de la
EDAR.
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Figura 18. Vista aérea de la estacion depuradora Oeste de Granada

Para la alimentacion de la planta piloto, que se describe seguidamente, se
utilizé agua procedente del decantador primario de la estacion depuradora (Figura
19); esta alimentacion de la instalacion piloto se realiza mediante una bomba de
impulso por membrana, colocada en el agua de salida del decantador (Figura 20).

Figura 19.Esquema de la planta de tratamientos de aguas residuales donde se
aprecia la conexidn de la planta piloto de biorreactores de membrana a decantador primario.

Para la conexion entre la planta piloto y el decantador primario de la EDAR
se necesito la apertura de una zanja en la depuradora desde el decantador primario
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hasta donde se sitla la planta piloto; en dicha zanja se metieron las conducciones
deagua residual y las eléctricas, tanto la de alimentacion de la planta bomba como

la de control.

Figura 20. Bomba de alimentacion planta piloto

3.2.VARIABLES PREVIAS

Se entiende como variable aquella magnitud, por tanto cuantificable, de
influencia directa en el proceso estudiado y cuya causa de variacién cuantitativa es
ajena al sistema y solo depende de hechos externos y sin influirse por el propio

encadenamiento del sistema fisico posterior.

La existencia de una alta concentracion de solidos en suspension en el licor
mezcla, al menos con aireacidon, no lleva asociada una mayor cantidad de
microorganismos que elimine mas materia organica; si no que la microbiota es
distinta produciendo la misma degradacion de la DB&o necesitdndose mayor
cantidad de aire. Esto fue estudiado y comprobado en la investigacién anterior que

desarroll6 el grupo con aireacion.
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Ahora bien, la aportacién de oxigeno puro puede producir un efecto en los
microorganismos y en la degradacién de la materia organica diferente segun los
sélidos en suspension que existan en el reactor bioldgico, y esta es la razéon de
comprobacion del comportamiento de esta variable que como se ha indicado
anteriormente va a ir variando en la puesta en marcha hasta alcanzar su

estabilizacion.

3.2.1. TRH (Tiempo de Retencion Hidraulica)

El tiempo de retencion hidraulico se define como el volumen del reactor
dividido por el caudal de entrada, se obtiene una variable que nos da el tiempo

medio que esta el agua residual en el interior del reactor biolégico.

Se estudiara el comportamiento del sistema a distintos tiempos de retencion
hidraulica, parametro directamente relacionado con el tiempo de contacto entre

microorganismos y sustrato.

3.2.2. TRC (Tiempo de Retencion Celular)

El tiempo medio que permanece el fango en el interior del reactor biologico

pudiéndose calcular como volumen de reactor entre caudal de purga.
3.2.3. MLSS (Sdlidos en Suspension en el Licor Mezcla)

Solidos en suspension en el licor mezcla del reactor bioldgico, los
incrementaremos o diminuiremos llegando al maximo aceptado por el fabricante de

la membrana.

Se estableceran distintos MLSS para ver como se comporta la planta tanto

técnica como biolégicamente.
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3.2.4. MLSSV (Sdlidos en Suspension Volatiles en el Licor Mezcla)

Cantidad de compuesto organico existente en las aguas residuales,

determinante en el funcionamiento del reactor como digestor aerdbico.

3.2.5. Demanda Bioldgica de Oxigeno del influente

La demanda biologica de oxigeno es una estimacion indirecta de la cantidad
de materia organica presente en las muestras de aguas residuales. Se puede definir
como la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via biolégica los

compuestos organicos biodegradables de una muestra de agua.

3.2.6. Demanda Quimica de Oxigeno del influente

La DQO se considera una forma de estimar la materia organica presente en
una muestra de agua, a través de la determinacion por via quimica de la cantidad de

oxigeno necesario para oxidarla.

3.2.7. Solidos en Suspension del influente

Los sélidos en suspension son aquellas particulas presentes en el agua con
un tamafo superior a 0,4om. Su determinacidon se basa en un proceso de

separacion sélido-liquido mediante filtracion.

3.2.8. Solidos en Suspensién Volatiles del influente

Los sdlidos volatiles son los sélidos de naturaleza organica y, por lo tanto,
posiblemente degradables por accién bioldgica. Para obtenerlos se volatilizan los
sélidos a 550°C, y se cuantifican restando los no volatiles que quedan.
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3.2.9. pH del influente

Variable que da informacion de la acidez o basicidad del medio. El
intervalo de concentracion para la mayoria de las actividades biolégicas es
limitado, de ahi que haga falta tener controlado el pH para garantizar los procesos

biolégicos.
3.2.10.Conductividad del influente

La conductividad es una expresion numeérica de la capacidad de una
solucion para conducir la corriente eléctrica, la cual depende de la concentracion

total de iones y de la naturaleza de éstos, movilidad, valencia y concentraciones

relativas, asi como de la temperatura de medicién.

3.2.11.Analisis de tamafio y distribucion de particulas del influente

El andlisis de la distribucion y tamafio de las particulas del influente indica

la calidad del agua a tratar en cuanto a soélidos se refiere.

3.2.12. Nitrito, nitrato y amonio del influente

Concentracion de nitrégeno en estado de oxidacion de nitrito, nitrato y

reducido en forma de amonio.

3.2.13.Nitrégeno total en el influente

Concentracion de nitrégeno total en el agua residual a tratar global, es decir,

en forma de nitrito, nitrato y amonio.
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3.2.14.Coliformes totales, fecales y heterotrofos en el influente

Los coliformes totales, fecales y heterotrofos del influente son parametros

microbioldgicos que dieron una idea de la calidad del agua a tratar

3.3.PARAMETROS PREVIOS

Los parametros son las medidas de comprobacion analiticas o no del
funcionamiento de la planta, siempre teniendo por norma el alcanzar los

parametros fijados a la normativa existente.

Como se ha indicado anteriormente, las variables se refieren a las
caracteristicas de entrada o influente mientras que los parametros se fundamentan

en la salida.

3.3.1. Demanda Bioldgica de Oxigeno del efluente

La demanda biologica de oxigeno es una estimacion indirecta de la cantidad
de materia organica presente en las muestras de aguas residuales. Se puede definir
como la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via biolégica los

compuestos organicos biodegradables de una muestra de agua.
3.3.2. Demanda Quimica de Oxigeno del efluente
La DQO se considera una forma de estimar la materia organica presente en

una muestra de agua, a través de la determinacion por via quimica de la cantidad de

oxigeno necesario para oxidarla.

105



Metodologia

3.3.3. Sblidos en Suspension del efluente

Los sélidos en suspension son aquellas particulas presentes en el agua con
un tamafo superior a 0,4om. Su determinacion se basa en un proceso de

segparacion sélido-liquido mediante filtracion.

3.3.4. Solidos en Suspension Volatiles del efluente

Los solidos volatiles son los solidos de naturaleza organica y, por lo tanto,
posiblemente degradables por accion bioldgica. Para obtenerlos se volatilizan los

sélidos a 550°C, y se cuantifican restando los no volatiles que quedan.

3.3.5. pH del efluente y licor mezcla

Variable que da informacion de la acidez o basicidad del medio. El
intervalo de concentracion para la mayoria de las actividades biolégicas es
limitado, de ahi que haga falta tener controlado el pH para garantizar los procesos

bioldgicos.

3.3.6. Conductividad del efluente y licor mezcla

La conductividad es una expresion numeérica de la capacidad de una
solucién para conducir la corriente eléctrica, la cual depende de la concentracidn
total de iones y de la naturaleza de éstos, movilidad, valencia y concentraciones

relativas, asi como de la temperatura de medicién.

3.3.7. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente

El andlisis de la distribucién y tamafio de las particulas del efluente indica
la calidad del agua tratada en cuanto a soélidos se refiere, la existencia de
ensuciamiento en la membrana y la existencia de fugas o roturas en las fibras de la

membrana.

106



Metodologia

3.3.8.  Nitrito, nitrato y amonio del efluente

Concentracion de nitrégeno en estado de oxidacion de nitrito, nitrato y

reducido en forma de amonio.

3.3.9. Nitrégeno total en el efluente

Concentracion de nitrégeno total en el agua residual a tratar global, es decir,

en forma de nitrito, nitrato y amonio.

3.3.10.0xigeno disuelto en el reactor biolégico

Concentracion de oxigeno disuelto necesario para aportar las condiciones

oxicas al sistema.
3.3.11.Temperatura

Parametro analizado en el reactor bioldgico cuya influencia en la capacidad
de filtracion y ensuciamiento de las membranas fue estudiado asi como su
influencia en el proceso bioldgico.
3.3.12.Presion Transmembrana

Es un pardmetro que se tuvo en cuenta para realizar las limpiezas de las
membranas asi como estudiar el comportamiento del sistema de membranas ante
variaciones de carga.
3.3.13.Viscosidad

Este pardmetro de caracterizacion del licor mezcla se midié ya que se ha

demostrado que tiene una alta influencia en la eficiencia de aireacion del licor

mezcla, asi como en el ensuciamiento de las membranas.

107



Metodologia

3.3.14.Coliformes totales, fecales y heterotrofos en el efluente

Los coliformes totales, fecales y heterotrofos del efluente son parametros
microbiolégicos que dieron una idea de la calidad del agua a tratada y de la
capacidad de eliminacién que tienen los biorreactores de membranas, por tanto

cuantifican el comportamiento como desinfectante.

3.4.MATERIALES Y METODOS ANALITICOS

3.4.1. Demanda Bioldgico de oxigeno

La demanda bioldgica de oxigeno es una estimacion indirecta de la cantidad
de materia organica presente en las muestras de aguas residuales. Se puede definir
como la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via biolégica los

compuestos organicos biodegradables de una muestra de agua.

Se realizo esta medida mediante el método manométrico, que se basa en la
medida de consumo de oxigeno en la degradacion biolégica de la materia
biodegradable a 20° C, en oscuridad, durante un periodo de 5 dias. En este método
se realiza una medida indirecta del oxigeno consumido, basandose en la caida de
presion por el consumo de éste en un frasco cerrado herméticamente. El oxigeno es
proporcionado a la muestra a partir del aire. El equipo para la determinacion de la
marca Oxitop consta de un frasco de vidrio de color topacio para evitar la accion de
la luz, en el cual se introduce un volumen concreto de la muestra de agua que
determinar, junto con un imén para la correcta homogenizacién de la misma
(Figura 21).
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Figura 21. Frascos Oxitop y frigotermostato.

El CO; equilibrara la caida de presion en el interior de la botella debido al
metabolismo de los microorganismos. Por esta razén se utilizar4 sosa para que se

de la siguiente reaccion y retirarlo del medio:

NaOH + CQ < COzHNa

M aterial necesario

Botella topacio para evitar el efecto perjudicial de la luz en los microorganismos.
Cabeza tipo OXITOP que relacione la caida de presion con la cantidad de oxigeno
consumido.

Receptaculo de cuello para asegurar hermeticidad y contener la sosa.

Iman.

Sosa.

Paleta.

Matraces aforados al volumen a aplicar.

Frasco lavador.

Probeta graduada.

Vaso de deshecho.

Frigotermostato con agitador magnético.
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Segun la D.B.Q.estimada que se va a obtener se afiade un volumen de
muestra determinado. Se puede estimar inicialmente mediante el factor de
biodegradabilidad (ff que se estima en 1,4 en aguas residuales urbanas. Con el
valor de Demanda Quimica de Oxigeno (D.Q.O) y el factor de biodegradabilidad
gue se obtiene de la siguiente ecuacion se obtendria la PaBtithada (Ecuacion
36):.

DQO.
D.BO.

b

(36)

Segun la D.B.Q. estimada se afadira un volumen determinado segun
laTabla 4. El factor de correccion (F) que se detalla en la misma tabla es el valor
por el que hay que multiplicar el valor obtenido en la cabeza OXITOP al final del
experimento para obtener la D.B;@eal.

Tabla 4. Volumen de muestra en funcion de la DB@stimada para frascos de 1 litro.

D.B.O estimada Volumen (mL) F
0-35 432 1
37-70 365 2
70-175 250 5
175-350 164 10
350-700 97 20
700-1.750 43,5 50
1.750-3.500 22,7 100

En la probeta graduada se afade el volumen de muestra aproximada para
luego aplicarse en el matraz con facilidad. Luego se vuelca con cuidado, siempre la
botella topacio y el matraz en contacto y encima del vaso de deshecho.
Seguidamente se introduce el iman y se agita. Para terminar con la preparacion de
la muestra se deja agitando durante cinco minutos en el frigotermostato, que debe
mantenerse durante todo el experimento a 20°C. La agitacion se regulariza al poco

tiempo de colocarlo en el agitador magnético.
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Después de cinco minutos se saca la botella del frigotermostato y se coloca
el receptaculo de cuello con sosa. Seguidamente se coloca la cabeza OXITOP y se
reinicia. No es necesario apretar la cabeza en exceso. Por ultimo se colocan las

botellas en el frigotermostato a 20°C y durante cinco dias.

La muestra se mantiene constantemente en agitacién colocando la botella
sobre un agitador magnético. Este movimiento facilita la transferencia de aire de la
capa superior de la botella a la muestra. Debido a los procesos metabdlicos
desencadenados en la muestra de agua, la concentraciéon de oxigeno en el aire
desciende y con ello la presion interna de la botella, al estar cerrada

herméticamente.

La caida de presion del interior de la botella se registra en un mandémetro
que da el valor directamente en mglO

Al quinto dia se toma el dato de D.BsCEste valor es el valor de D.BO.
medida, que no real. Para obtener la real tendremos que multiplicar por el factor de
correccion (F) segun la Ecuacion 37:

DBQ mg® )= DBQmedidaxF (37)

3.4.2. Demanda Quimica de Oxigeno

La Demanda Quimica de Oxigeno (D.Q.O.) es una forma de estimar la
materia organica presente en una muestra de agua a través de la determinacion por
via quimica de la cantidad de oxigeno necesario para oxidarla. Se oxida tanto la
materia organica biodegradable como la que no lo es, por lo tanto sera mayor que
la D.B.Os.

Después de obtener la D.Q.O. se puede obtener la b.8@mada para
anadir el volumen necesario para la obtencion de la DsB.O.
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La obtencion de la D.Q.O. se basa en una oxidacion fuerte de la materia
organica empleando un oxidante fuerte (dicromato potasico) en medio acido fuerte
(acido sulfarico). EI método analitico utilizado se corresponde con el de oxidacion
a reflujo cerrado colorimétrico (APHA, 1992). La siguiente reaccion es un ejemplo

de oxidacion de la glucosa en presencia de estos reactivos:

CeH1206 + 4CO7K; + 16HSOy «» 6CO;, + 4CH(SOy)3 + 4KSO, + 22H0

Esta oxidacién se realiza en caliente durante 2 horas. Se ayudara la reaccion

con plata (Ag) como catalizador.

El uso de catalizador puede encontrar interferencia al aparecer en la muestra
haluros (Cl, I', Br) que precipitaran con el cation de plata. Para evitarlo se emplea

sulfato de mercurio (HgS£p que forma complejos con los aniones.

M aterial necesario para la preparacion de los reactivos oxidante y acido

Frasco lavador.

Papel aluminio.

Desecador con silica gel.

Botella topacio para evitar la accion perjudicial de la luz en los reactivos.
Probeta de plastico de 250 mL.
Un matraz de 1 litro por reactivo.
Embudos.

Paleta

Imanes y varillas magnéticas.
Sulfato de mercurio.

Sulfato de plata.

Botes topacio pequeios.
Dicromato potasico.

Acido sulfurico al 98%.

Agitador magnético.
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Antes de la preparacion de los reactivos todo el material ha de introducirse
durante 24 horas en agua destilada con unas gotas de &cido sulftrico para eliminar

impurezas.

Reactivo oxidante de Dicromato Potésico 0,25N

Primero se pesan 12,15 gramos de dicromato potasico en una balanza de
precision. Este dicromato potasico se seca en estufa de desecacion a 105°C durante
2 horas. Seguidamente se aflade sobre 500 mL de agua destilada y se somete a
agitacion en el agitador magnético. Luego se afiaden 40 gramos de sulfato de
mercurio. Lentamente, dejando escurrir por la pared del matraz aforado se afiaden
167 mL de acido sulfarico al 98%. Por ultimo se enrasa hasta 1000 mL con agua

destilada.

Después de disolucion total se extrae el iman con la varilla magnética. Para
la conservacion del reactivo se introduce en una botella topacio con la ayuda de un

embudo.

Reactivo Acido

Sobre 500 mL de acido sulfurico al 98% se afiaden 6,6 gramos de sulfato de
plata hasta disolucion en matraz de 1.000 mL. Después de disolucion completa se
enrasa con el acido sulfarico al 98%. Este reactivo también se guarda en botella

topacio para su conservacion.

Ambos reactivos hay que dejarlos reposar al menos durante 24 horas. Hay
gue tener la precauciéon de rotular los botes topacio adecuadamente. Parte de estos
reactivos se pasan a los botes topacio pequefios para facilitar su posterior

manipulacion. Finalmente se limpia todo el material utilizado con abundante agua.

Después de preparar los reactivos se obtendra la Recta de Calibracion
perteneciente a ellos. Para ello se preparara una solucion madre de D.Q.O.

conocida. Esta solucion madre sera de Ftalato de &cido de potasio
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(HOOCGH4COOK) de 1 mg/L de concentracion. Seguidamente se creara la Recta
de Calibracion que relacione los valores de absorbancia obtenidos a partir del

cromo formado con los valores de D.Q.O. de diluciones de la solucién madre.

El valor de referencia de la solucion madre es 1 mg de Ftalato de acido
potasio equivalente a 1,176 mgiOde D.Q.O.

Material necesario para la preparacion de solucibn madre y recta de

calibracién

Ftalato de acido potasio.

Matraza de 1 litro.

Frasco lavador con agua destilada.

Vasos de precipitado, uno por cada dilucion que se vaya a hacer de la solucion
madre.

Matraces de 100 mL, uno por cada dilucion que se vaya a hacer de la solucién
madre.

Pipeta de precision de 10 mL.

Puntas de pipeta.

Tubo de aproximadamente 10 mL con tapon que soporten altas temperaturas, uno
por cada dilucion que se vaya a hacer de la solucion madre.

Pipetas Paster para enrase.

Paleta.

Papel de aluminio.

Bloque térmico.

Espectrofotometro.

Antes de la preparacion de los reactivos todo el material ha de introducirse
durante 24 horas en agua destilada con unas gotas de &cido sulftrico para eliminar

impurezas.
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Preparacion de Solucion Madre de Ftalato de Acido Potasico

Primero se pesan algo mas de 850,34 mg de Ftalato de &acido potasico. Se
pesa sobre bandeja de aluminio para facilitar su manipulacién. Luego se seca
durante 1 hora a 105°C y después se pesan justo los 850,34 mg. Se afiade sobre 500
mL de agua destilada y se somete a agitacion. Una vez disuelto por completo, se

enrasa a 1.000 mL. La solucién madre debe conservarse a 4°C.

Recta de Calibracion

A partir de la solucion madre de 1.000 mg/L de Ftalato de acido potasio se
preparan los diferentes patrones de la recta de calibraciéon por dilucibn no
consecutiva, es decir, a partir de la solucion madre se toma el Ftalato de &cido
potasio para cada dilucién. Los distintos volimenes a afadir tienen que calcularse
en funcidn de la concentracion deseada. Seguidamente se procede a la medicion de

la absorbancia mediante el método de oxidacion a reflujo total.

Método de oxidacion a reflujo total

Una vez que tengamos las distintas diluciones se obtienen las absorbancias
de cada una de ellas mediante el método de oxidacién a reflujo total. Este método
también sirve para obtener la absorbancia de una muestra, y luego, mediante la

recta de calibraciéon, obtendremos la D.Q.O. de la muestra.

Primero se afladen 3 mL de muestra homogeneizada en el tubo de unos 10
mL. Cada muestra debe manipularse con su propia punta de pipeta para evitar
errores en la media. Después se afiaden 2 mL de Reactivo Oxidante. Luego se
afiaden 4 mL de Solucion Acida. Por Gltimo se cierra el tubo y se agita invirtiendo
el tubo. La mezcla del acido con el medio acuoso dara lugar a una reaccion
exotérmica por lo que se calentara considerablemente. Después el tubo se mantiene

durante 2 horas a 150°C en el bloque térmico.

Después de 2 horas se saca el tubo y se deja enfriar antes de la valoracion.
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Valoracion Espectrofotométrica

Seguidamente mediremos la absorbancia a 600 nm en el
espectrofotometro. Se entiende por absorbancia la diferencia de intensidad
luminica a una determinada longitud de onda que pasa a través de una determinada
muestra acuosa frente a un cero o muestra de referencia. Conviene encender el
espectrofotometro unos 20 minutos antes de realizar la medida. Para hacer el zero
en el espectrofotometro mediremos una muestra de agua destilada sometida a los
mismos reactivos que las muestras a medir. Antes de la medida en el
espectrofotdmetro debemos asegurarnos de que los tubos estén limpios para evitar
interferencias en la medida de la absorbancia. Una vez que obtengamos el valor de
absorbancia los deshechos deben tirarse en recipientes de reactivos peligrosos. El
espectrofotometro usado fue el Mtes y spectrophotometer (ThermoSpectronic)
(Figura 22).

Figura 22. Espectrofotometro H&os y spectrophotometer.

Para la obtencidn de la recta de regresion se obtiene por regresion de la
recta resultante de representar la absorbancia en el eje de ordenadas y la D.Q.O.
conocida en el eje de abcisas. Esta recta de regresion debe tener un coeficiente de

regresién mayor a 0,99 $0,99) En la Figura 23 se expone un ejemplo de recta
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de calibracion con la ecuacion de la recta y coeficiente de regresion en la misma

gréfica.

RECTA CALIBRACION D.Q.O.

0.350

y = 0,0003x - 0,0003 .

0,300 >
R? = 0,9995 /

0,250

0.200 /

0.150 /

0.100 /

0.050 //

0 200 400 600 800 1000

D.Q.0. mgO2/|

Absorbancia, nm

0.000

Figura 23. Recta patron de la DQO utilizado en las determinaciones

El calculo de D.Q.O. se hara mediante interpolacion en la grafica obtenida.
Una vez que obtengamos la absorbancia, mediante interpolacion en la gréafica
obtenida de representar la recta de calibracion obtendremos el valor de D.Q.O. de
la muestra. Este célculo puede hacerse tanto graficamente como numéricamente
mediante la ecuacion de la recta de calibracion, en la Figura 24 se puede ver un

ejemplo de célculo gréafico y ejemplo de recta de calibracion.
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Figura 24. Ejemplo de calculo grafico en la recta patron de la DQO utilizado en las

determinaciones

3.4.3. Sdlidos en Suspension

Los sdlidos en suspension son aquellas particulas presentes en el agua con

un tamafio superior a 0,4om. Su determinacién se basa en un proceso de

segparacion sélido-liquido mediante filtracién. Se filtra una muestra bien mezclada

por un filtro estandar de fibra de vidrio y el residuo retenido en el mismo se seca a

un peso constante a 103-105° C. El aumento de peso del filtro representa los

sélidos en suspension (APHA, 1992).

Material necesario

Estufa de desecacion entre 103°C y 105°C.

Balanza de precision

Campana de desecacion de silica gel

Frasco lavador con agua destilada

Pinzas

Pinzas para horno

Filtros de 0,45 micras

Probeta de 100 mL
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Vaso de deshecho

Vidrios de reloj

Pipeta de precision de 10 mL
Puntas de pipeta

Vaso de condensados
Soporte con goma de ajuste
Kitasato

Bomba de Vacio

Procedimiento experimental

Preparacion del filtro

La preparacion del filtro es necesaria para evitar pérdidas en el peso de la
tara del filtro empleado al arrastrarse las fibras de este en la fase de filtracion.
Primero se coloca el filtro en el soporte con la maxima apertura de poro hacia
arriba y se humedece para fijarlo. Después se cierra el sistema con el vaso y se
afladen 20 mL de agua destilada y se aplica vacio hasta succion total, este proceso
se repite tres veces. Luego se coloca el filtro en el vidrio de reloj y se lleva a estufa
a 103-105°C. Después de una hora se saca el filtro y se deja enfriar en el desecador.

Obtencién de Sdlidos en Suspension

Inicialmente tiene que obtenerse el valor del peso inicial de filtro. Para ello
se lleva el vidrio de reloj a la balanza de precision y se tara para seguidamente
posar el filtro limpio y anotar el valor de peso inicial de filtro. Después llevamos el
filtro al soporte del kitasato y se fija en el soporte con algo de agua destilada con el
poro hacia arriba como se hizo en la preparaciéon del filtro. Después se afiade un
volumen adecuado de muestra para tener el menor error experimental sin que se

obstruya el filtro, la Tabla 5 puede darnos una estimacion del volumen a afiadir:
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Tabla 5. Estimacion de volumen a afadir en la obtencion de solidos en suspension.
A.R.U. no tratada 25-50 mL
A.R.U. decantada 50-100 mL
A.R.U. tratada 100-200 mL
Licor Mezcla 5-10 mL

La muestra tiene que estar lo mas homogeneizada posible antes de ser
adicionada. Una vez que se adiciona es conveniente enjuagar con agua destilada la
probeta y verter el contenido en el vaso de condensados. Una vez que toda la
muestra pase por el filtro después de aplicar vacié con las pinzas y paciencia se
introduce el filtro en el vidrio de reloj y se lleva a estufa de desecacion a 103-

105°C. Para muestras concentradas de 5-10 mL se usara la pipeta de precision.

Después de una hora se seca de la estufa de desecacién y se deja enfriar en
la campana de desecacion. Por ultimo se pesa el filtro en la balanza de precision
previo tarado del vidrio de reloj. Este peso sera el Peso después del filtrado, v,

mediante la Ecuacion 38 se obtienen los Solidos en Suspension (S.S.) en mg/L:

PR
SS(mg/l) = Vol (38)

Donde:
R: Peso inicial del filtro (mgQ).
Pr: Peso final de desecacion (mg).

Vol: Volumen de muestra (litros).

3.4.4. Solidos en Suspensién Volatiles

Los solidos volatiles son los solidos de naturaleza organica y, por lo tanto,
posiblemente degradables por accién bioldgica. Para obtenerlos se volatilizan los

sélidos a 550°C, y se cuantifican restando los no volatiles que quedan.

Para la obtencion de los Sélidos en Suspension Volétiles hay que partir del
filtro ya filtrado de la muestra de la obtencién de Solidos en Suspension. Dichos
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filtros se someten a 550°C en un horno-mufla durante 20 minutos. Para
introducirlos en el horno mufla prescindiremos de los vidrios de reloj y usaremos

papel de aluminio como soporte.

Después de los 20 minutos se sacan los filtros con pinzas de horno y se
dejan en el suelo durante un corto periodo de tiempo para que se disipe la mayoria
del calor. Después se dejan enfriando en la campana de desecacion. Finalmente se
pesa el filtro sobre vidrio reloj previo tarado del mismo. El peso asi obtenido sera
el Peso tras Incinerar. Los Sélidos en Suspensiéon Volatiles (S.S.V.) en mg/L se

obtienen mediante la Ecuacion 39.

Vol (39)

SSV.(mg/l) =

Donde:
P: Peso antes de incinerar (mg).
P:: Peso tras incinerar (mg).

Vol: Volumen de muestra (litros).

3.4.5. pH

La determinacién de este parametro es importante para ver la calidad de las
aguas residuales. El intervalo de concentracion para la mayoria de las actividades
biologicas es limitado, de ahi que se haga necesario tener controlado el pH para

garantizar los procesos bioldgicos.

El principio basico de la determinacién electrométrica del pH es la
determinacion de la actividad de los iones hidrégeno) (br medicion
potenciométrica utilizando un electrodo patrén de hidrégeno y otro de referencia.
El pH de los sistemas acuosos se puede medir convenientemente con un medidor
de pH. En concreto, se ha usado el de la casa comercial Crisol modelo GLP91
(Figura 25). El equipo se tiene que calibrar diariamente de acuerdo con las

instrucciones del fabricante usando soluciones tampoén de pH 4,0y 7,0.
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Para la medida del pH se introduce medidor en la muestra en agitacion y se
espera hasta que se estabilice la medida.

Figura 25. pHmetro (izquierda) y Conductivimetro (derecha) Crisol.

3.4.6. Conductividad

La conductividad es una expresion numérica de la capacidad de una
solucién para conducir la corriente eléctrica, la cual depende de la concentraciéon
total de iones y de la naturaleza de éstos, movilidad, valencia y concentraciones
relativas, asi como de la temperatura de medicion. El método de medida se realiza
mediante un proceso electrométrico, en el cual se determina la resistencia mediante

una célula.

Para su determinacion se utilizd6 un conductivimetro de la casa comercial
Crisol (Figura 25) con compensador automatico de temperatura incorporado cuya
correccién arroja un valor de conductividad que tendria la disolucion a una

122



Metodologia

temperatura de 25° C. Se calibra diariamente el equipo de acuerdo con las
instrucciones del fabricante y una vez calibrado se introduce la muestra y se anota

el resultado cuando la lectura sea estable.

3.4.7. Oxigeno disuelto

El oxigeno disuelto existente en el reactor biologico se ha medido
empleando un sensor de oxigeno disuelto de la casa Lange. EI modelo de las
sondas es el LANGE LDW / sc100. El sistema LDO (Luminiscent Dissolved
Oxygen) posibilita la determinacion simple y precisa de la concentracion de
oxigeno disuelto en soluciones acuosas. Consiste en un sensor LDO para la
medicion directa en el medio y un controlador con pantalla integrada (modelo
sc100). En la pantalla del controlador se indican la concentracion actual de oxigeno

disuelto y la temperatura.

El sensor esta cubierto por un material luminiscente. Emitida por un LED,
se topa una luz azul con las sustancias luminiscentes sobre la superficie del sensor.
Estas sustancias se excitan instantaneamente y emiten una luz roja al pasar
nuevamente al estado de reposo, la cual se registra por un fotodiodo. Ademas se
mide el tiempo de traspaso hacia el estado de reposo. Mientras mayor resulta la

concentracién de oxigeno, menor serd la luz roja emitida por el sensor.

Las dimensiones del sensor (D x L) es de 6 x 29 cm. El sensor LDO es de
material resistente a la corrosién y sumergible con cable de 10 m. El rango de
medicién de concentracion de oxigeno es de 0-20 mg/L con una precision del
+0,2mg/L, el de temperatura 0-50° C con una precision del £0,2°C. Profundidad
maxima de inmersion del 100 m. La masa del sensor es de 1,4 kg. La Interfaz del
sensor tiene protocolo de comunicacion modBUS RS485 y ModBUS RS 232.
Tarjeta opcional de salida digital. La masa del controlador es de 1,6 kg.
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Figura 26. Sonda de oxigeno disuelto el LANGE LD/ sc100

3.4.8. Analisis de tamafio y distribucién de particulas

El andlisis de la distribucién y tamafio de las particulas que pasan a través
de la membrana se ha realizado con un medidor LiQuilaz-E20 particle counter

(Particle Measuring Systems) Figura 27.

El equipo consta de dos partes diferenciadas y unidas entre si; la primera
parte es el dosificador que tiene una jeringa de 10 mL, con la cual podremos
dosificar la cantidad de muestra deseada siempre que no sobrepase su volumen, y
la segunda es el sensor, a través del cual pasara la muestra y quedaran las particulas
de la misma contabilizadas y clasificadas por tamafios; el rango de aplicacion del
sensor es de 0,2 a Bncon una resolucion de 0,
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Figura 27. Medidor de particulas LiQuilaz-E20 particle counter

Se basa en un fendmeno o6ptico de extincion en el cual un rayo de luz laser
se focaliza, usando unas lentes cilindricas, en uno de los lados de la célula capilar,
la particula circula individualmente a velocidad conocida a través de la misma 'y al
interponerse en el camino del rayo reduce momentaneamente la cantidad de luz que

alcanza la célula fotovoltaica colocada al otro extremo (Figura 28).

El voltaje que proporciona el fotodiodo, al ser obturado el rayo laser por
una particula, es directamente proporcional al voltaje que genera en ausencia de
particulas a la seccion transversal de la particula e inversamente proporcional a la
seccion transversal del sensor en la direccion del rayo incidente. La sefal del
fotodiodo se amplifica y convierte en una sefial digital que a su vez se transforma

en el tamafio de particula mediante un microprocesador.
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Figura 28. Esquema de medidor de particulas. (Poyatos, 2007)

3.4.9. Viscosidad

Se midié la viscosidad del fango activo a cuatro temperaturas diferentes: 10, 20, 30
y 40 °C aproximadamente. La medida se realiz6 con un viscosimetro tipo Brookfield,
modelo LVT usando un spindle (péndulo) namero 18 y un adaptador de muestras
pequeias (Figura 29), todas las medidas se realizaron a 60 rpm para asegurar una buena
fiabilidad en la medida. La relacion entre la temperatura y la viscosidad viene dada por la
ecuacion de Andrade (Ecuacion 40):

=
]
>
=Y
—lw

(40)
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Donde p es la viscosidad dindmica, T es la temperatura y A, B son los coeficientes
dela ecuacion de Andrade. Cada dia se ajusta la ecuacion de Andrade pudiéndose obtener

la viscosidad real de operacion, teniendo en cuenta la temperatura real del proceso.

Figura 29. Viscosimetro Brookfield LVT.

3.4.10. Determinacion de nitrito, nitrato y amonio

Los compuestos nitrogenados estdn muy presentes en las aguas residuales

urbanas e intervienen en el tratamiento biol6gico que se puede realizar a esta agua.

El proceso de nitrificacion consiste en los sucesivos pasos de oxidacion del
amonio que se convierte en nitrito y posteriormente en nitrato. Las bacterias que
llevan a cabo esta reaccion obtienen energia de si misma. La nitrificacion requiere
la presencia de oxigeno; por consiguiente, puede suceder solamente en ambientes

ricos de oxigeno, como las aguas que circulan o que fluyen.

No todos los fertilizantes de nitrdgeno aplicados a la agricultura son

aprovechados; algunos son arrastrados por las aguas tanto de lluvias como
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subterraneas por lo que quedan zonas con altas concentraciones en compuestos

nitrogenados.

Uno de los principales problemas del vertido de las aguas residuales al
medio es la eutrofizacion, el enriquecimiento de una masa de agua por nutrientes
puede provocar la eutrofizacion o un exceso de nutrientes, por lo que crecen en
abundancia las plantas y otros organismos. Mas tarde, cuando mueren, se pudren y

llenan el agua de malos olores, disminuyendo drasticamente su calidad.

Se cuantificard la eficiencia en nitrificacion en nuestro sistema mediante
cromatografia ionica, usando un medidor de conductividad (Metrohm) (Figura 30).
Se mediran la concentracion en amonio, nitratos y nitritos y se determinara el

nitrégeno total oxidando la muestra a nitrato mediante oxidante fuerte.

El término cromatografia se utiliza generalmente para una amplia gama de
separaciones fisico-quimicas, donde los componentes de una muestra son
separados mediante una fase movil que pasa a través de una columna de
separacion; para la separacion de iones se utiliza una fase movil liquida que
arrastra la muestra a una columna de intercambio ibnico compuesta por una resina,
donde los distintos iones saldran de la columna a distintos tiempos de retencion
debido a la interaccion existente entre las cargas de la resina y los iones presentes
en las muestras. A la salida de la columna se mide la conductividad en continuo
saliendo cada i6n que se quiere determinar a un tiempo de residencia caracteristico;
ademas, se cuantifica la cantidad de ese i6n mediante el area de conductividad que

existe a la salida con respecto al eluyente.
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Figura 30.Imagen de cromatégrafo iénico Metrohm®.

Para la separacién de aniones se utilizé la Metrosep ASUPP5 (Figura 31)
con carbonato/bicarbonato como eluyente y acido sulfirico como regenerante para
el supresor quimico y para la separacion de cationes se utilizo la columna Metrosep
C0O2150 (Figura 32) con Aacido tartarico/dipicolinico como eluyente. Las

concentraciones de los dos eluyentes preparados se pueden ver en la 0.
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Figura 32.Imagen de cromatografo ionico Metrohm® detalle columna CO2150.
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Tabla 6. Concentracion de reactivos necesarios en cromatografia.

Cationes mM Aniones mM

Ac. Dipiconilico 4 Carbonato sodico 3,2

Ac. Tartarico 0,75 Bicarbonato sodico 1
Supresor quimico (Sulfarico) 50

Las muestras, previa entrada a las columnas de cromatografia, fueron

filtradas mediante una membrana de dialisis modalérie”.

El equipo se calibré para la medicion de los siguientes aniones: fluoruros,
cloruros, nitritos, bromuros, nitratos, fosfatos, sulfatos; y para la determinacion de
los siguientes cationes: amonio, sodio, potasio, calcio, magnesio. Esta calibracion
se realiza introduciendo tres concentraciones conocidas de cada uno de los aniones
y cationes; las concentraciones utilizadas son las que aparecen en la Tabla 7 y
Tabla 8.

Tabla 7. Patrones de aniones utilizados.

Aniones 1, ppm  2,ppm 3, ppm

Fluoruros 10 1 0,1
Cloruros 100 10 1
Nitritos 10 1 0,1

Bromuros 10 1 0,1
Nitratos 200 20 2
Fosfatos 100 10 1
Sulfatos 100 10 1
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Tabla 8. Patrones de cationes utilizados.

Cationes 1,ppm 2,ppm 3, ppm

Amonio 100 20 2
Sodio 50 10 1
Potasio 50 10 1
Calcio 50 10 1
Magnesio 50 10 1

Una vez preparadas las distintas disoluciones de las anteriores tablas, se
realizaba una recta de calibrado con cada uno de los iones; esta recta queda
memorizada en el software del cromatégrafo, y se puede ya comenzar el proceso de

medicion de muestras de aguas.

Una vez realizado todo lo anterior, el equipo esta listo para la medicion de
las muestras; pero siempre hay que tener en cuenta que si la concentracion de la
muestra que se pretende medir es superior a la del calibrado descrito anteriormente
se tendra que hacer una dilucién para introducir la concentracién en el rango de

medida programado.

3.4.11.Nitrégeno total

La determinacion de nitrégeno total de las muestras se realizé oxidando el
nitrdgeno presente a nitrato, y posteriormente midiendo la concentracion de nitrato
por el método cromatografico descrito anteriormente; este método de medicidén es
una modificacion del método de andlisis de nitrégeno total por espectrofotometria
(Gomez y Hontoria, 2003).

Para la oxidacion de la muestra se prepardé una disolucion altamente

oxidante, esta disolucion estaba compuesta por:
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* 14 gde hidroxido sédico (NaOH)
* 30 g de acido borico @BOs)
* 50 g de persulfato potasico480s)

Las anteriores cantidades se enrasan a un litro con agua destilada. Para la
puesta en marcha del método, se tuvieron en cuenta tres variables: cantidad de
mezcla oxidante que afadir en la muestra, tiempo de oxidacion a una atmadsfera y
dilucion de la muestra para que la concentracion de nitratos quedara en el rango de
medida del cromatdgrafo idnico. Tras diversas pruebas experimentales, las
condiciones Optimas de andlisis para las muestras analizadas en el presente trabajo

de investigacion fueron:

e Dilucion de 5/50 (5 mL de muestra enrasados a 50 mL con agua destilada).
* Volumen de mezcla oxidante de 7 mL en 50 mL de la dilucion anterior.

* Tiempo de oxidacion en el autoclave de 45 minutos a una atmaésfera de presion.

Por lo tanto, la medicion que dara el cromatografo ionico es la de una

disolucion diluida 5/57 (5 mL de muestra en 57 mL de disolucién).

3.4.12.Determinacion de coliformes totales, coliformes fecales y heterétrofos.

La deteccion y recuento descherichia colise basa en que las bacterias
coliformes son bacterias Gram negativas, no formadoras de esporas, oxidasa
negativas y con forma de bastoncillo, que puede crecer en medio aerobio y
anaerobio facultativo en presencia de sales bili&@ssherichia coli (E.colies un
microorganismo que pertenece al grupo de los coliformes fecales que se
caracterizan por su capacidad de crecer a 44,5° C. Este microorganismo es
exclusivo del intestino de los mamiferos, que por su facil y barata determinacion se
ha convertido en el microorganismo indicador por excelencia, tanto en aguas

residuales como para aguas limpias (Gomez y Hontoria, 2003).
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Las bacterias coliformes son bacterias Gram negativo, no formadoras de
esporas, oxidasa negativa, de morfologia bacilar, aerobias o anaerobias facultativas

y fermentadoras de lactosa con produccion de acido a 37° C en 24-48 horas.

Las bacterias coliformes de origen fecal, son aquellas comprendidas en el
grupo anterior (coliformes totales), que ademas son capaces de fermentar la

lactosa, con produccion de acido y de gas a 44° C en 24 horas.

Escherichia colies un microorganismo que pertenece al grupo de los
coliformes fecales o termotolerantes. Si el agua cumple con la normativa en
términos de coliformes fecales y totales cumplird entonces con la normativa

referente a E. Cohl ser esta mas restrictiva.

El método de filtracion por membrana se basa en la filtracion de una
determinada cantidad de agua a través de membranas de filtraciéon con tamafo de
poro de 0,45um y posterior incubacién de las mismas en placasnoedios de
cultivo selectivos diferenciales. Este analisis estd determinado en la Norma
Espafiola UNE-EN ISO 9308- 1, elaborada por el comité técnico AEN/CTN 77 de

medio ambiente cuya secretaria desempefia AENOR.

En cuanto a los medios de cultivo y los reactivos, se utilizaron
constituyentes de calidad uniforme y productos quimicos de calidad analitica
reconocida. Como diluyente se utilizé una solucion salina con una concentracion
de 0,9% en cloruro sédico. Se esterilizé en un autoclave a 112° C, a media

atmaosfera de presion durante 30 minutos.

Para realizar este método, se prepararon diferentes diluciones seriadas de la
muestra (1/10) las cuales fueron llevadas a un volumen final de 100 mL para su
posterior filtracién, al objeto de obtener resultados apreciables en las placas de
cultivo. Las membranas se colocaron en placas Petri que contenian Endo Agar
(Manual Difcd™) a pH 7,5 + 0,2. Las muestras se incubaron a 37 y 44° C para
estimar los coliformes totales y fecales respectivamente, durante 24 horas. La

composicién del medio de cultivo Endo Agar, se muestra en la Tabla 9.
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Tabla 9. Composicion del medio de cultivo Endo Agar.

Componente Cantidad

(9/L)

Fosfato dipotéasico 3,5
Digerido peptidico de tejido animal 10

Agar 15

Lactosa 10

Sulfito de sodio 2,5

Fucsina basica 0,5

Para preparar el medio se disolvieron 41,5 g del polvo deshidratado Endo
Agar en 1000 mL de agua destilada, se calentd agitando frecuentemente y se dejo
hervir durante un minuto para disolver completamente los ingredientes. Se reparte
el medio en los matraces o los tubos, en volimenes que no excedan los 250 mL, y
se esteriliza en autoclave a (121 £ 3)° C durante 15 minutos. Se deja enfriar el
medio hasta (50 £ 5)° C y se reparte en placas de doble capa, formando una capa de

espesor no inferior a 5 mm.

Tras la incubacion, se contaron las colonias formadas sobre la membrana y
se obtuvo el resultado de Coliformes totales y fecade cual se expresd en
unidades formadoras de colonias en cien mililitros UFC/100 mL. Luego se coloco
la membrana en un disco de papel de filtro, saturado con reactivo de indol y se
irradid con una lampara ultravioleta, durante un tiempo de 10 min a 30 min,

dependiendo del desarrollo del color.

También se contabilizaron los microorganismos heterotrofos cuya deteccion
y recuento se baso en la filtracion por membrana de un mL de muestra extraida de
la salida del tanque de membranas y posterior siembra en placa del filtro. Este
analisis se hizo ya que un aumento de microorganismos heterotrofos puede derivar
en una depredacion o intoxicacién en la microbiota del sistema, siendo buen
indicador del comportamiento del medio, aunque hay que tener en cuenta que
siempre sera mayor que el recuentoEdeColi en la misma muestra ya que se

componen de bacterias del ambiente.
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Para la determinacion de heterdtrofos se realizaron diluciones seriadas 1/10
en solucion salina estéril. EI medio de cultivo empleado para esta determinacion
fue Agar Tripticasa Soja (TSA, Ox&iy a un pH 7,3+0,2. Para la preparacion del
medio TSA, se suspendieron 40 g del medio en 1 | de agua destilada, se agito y se
esteriliz6 a 112°C durante 30 minutos. Posteriormente se homogeneizé en placas
Petri estériles. Después de la filtracion de un mL de las diluciones, se procedio a la
incubacion de los filtros en TSA durante 24 h a 37° C, realizandose posteriormente
el recuento de todas las colonias que habian crecido, expresandose los resultados

en forma de unidades formadoras de colonias por mililitro (UFC/mL).

La composicion del medio de cultivo TSA, se muestra en la Tabla 10.

Tabla 10. Composicion del medio de cultivo TSA.
Componente Cantidad (g/L)
Peptona de soja 5
Peptona de caseina 15
Cloruro de sodio 5
Agar 15
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4. INVESTIGACION DE CHOQUE

4.1. PLAN DE TRABAJO

Para la realizacion de la presente investigacion de choque se hace necesario
investigar la variacion de los parametros mas importantes en el funcionamiento del
sistema de biorreactores de membrana, entre ellos la variacion de sdlidos en

suspension en el licor mezcla (MLSS), viscosidad y temperatura.

Este experimento se llevo a cabo del 2/02/2009 al 30/04/2009 con aporte de

oxigeno puro, siendo el total de 88 dias.

- INVESTIGACION DE CHOQUE -
EXP 1 (MLSS 4.300 mg/L, TRH 18h)
MES FEB- MAR- ABR- MAY-
2009 2009 2009 2009

Kra

Eé]isis fisico-quimico *
Anilisis microbiolégico

Control de calidad del efluente #
Estudios biodiversidad

Figura 33. Cronograma seguido en el experimento 1. *: Diarios: DQO, DBOS5,
MLSS, Turbidez, pH, T, Conductividad, PTM, OD, Nitrégeno. Semanales: Viscosidad. #:
Control de coliformes totales, E. coli, colifagos, en el agua de salida.

Parametros a medir en cada muestra

- Concentracién del oxigeno mediante oximetro:

Se mide todos los dias mediante registro de datos.

-  MLSS:
La medida se realizé todos los dias, tanto en la zona de tanque de

membranas como en el influente y efluente del biorreactor de membranas.

- Viscosidad (el método dependerd del rango de concentracion del fango)

Todos los dias en el biorreactor de membranas.
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- Temperatura en la recogida de la muestra:

Todos los dias mediante registro de sonda de temperatura en planta.
- Conductividad:

Todos los dias, tanto en el biorreactor de membranas como en el influente y

efluente.

- Andlisis de particulas:

Semanalmente, tanto en el influente como en el efluente.

- DBOsy DQO:
Todos los dias

Parametros operacionales

- Presién transmembrana:

Todos los dias, se hizo mediante registro de presion en planta.

- Flujo masico de oxigeno:

Todos los dias, se hizo mediante registro de caudal en planta.

- pH (debe estar en el rango idoneo para mantener la actividad microbiana y la

calidad de las aguas residuales)
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4.1.1. Resultados de la investigacién de choque, experimento 1° con superficie
de la membrana de 1,86 ) tiempo de retencién hidraulico de 18 horas y

concentracion en solidos en suspension en el licor mezcla de 4.300 mg/L.

En esta primera fase de la investigacion de fondo se trabaj6é con dos
médulos de membrana con un total de superficie de filtracion de £,8&om un
caudal de filtrado de 26,7 L/h, por lo tanto se trabajo con una carga hidraulica de
14,4 Lnth. El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 40,1 L/h;

por lo tanto la carga hidraulica de contralavado fue de 21,5h./m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 1,86 res de 6,8 fith, es decir 3,65 m’h ; este aire tiene la misién de evitar
un rapido ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma; esta
aireacion se hace en un tanque independiente del reactor bioldgico donde se
encuentra el difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la

concentracion de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son de 10 minutos, de los que 9
minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de contralavado con agua ya
ultrafiltrada, lo que supone introducir 10 L de agua limpia en el reactor, que es

menos de un 3% del volumen del reactor.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica con la Ecuacion 5.

Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,35
L/m?h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 24,83 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencién hidraulico de 18 h.
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4.1.1.1. Calibrado de caudales de las membranas biolégico en el
Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

El control de la bomba de presién de filtrado y de contralavado se realizé
con unos potenciometros que se encuentran en el panel de control. El valor que se
les da a estos es directamente proporcional al caudal, por lo que el primer paso es
calibrar los potenciometros para ver qué caudal corresponde a cada valor de

potencia expresado en tanto por cien en el potenciémetro.

Como se comenté anteriormente, los caudales que puede tratar la planta
dependen de la superficie de las membranas, en modo de filtracion y con un sélo
médulo (superficie 1,86 Ty “dependiendo siempre de la calidad de agua de
entrada”; los valores tipicos para la ZW-10 deben variar entre 0,20 L/min (aprox.
13 L/(nth)) y 0,5 L/min (aprox. 32,2 L/(Mh)) para evitar trabajar en carga
hidraulica critica donde las membranas sufririan un ensuciamiento mucho mas
rapido, llegando incluso a ser irreversible o hasta la rotura de las fibras de las
membranas, en trabajos previos se demostré que la carga hidraulica critica estaba
por debajo de 20 L/fh (Poyatos et al 2007)

La calibracion de los caudales en funcién de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presion transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 11.
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Tabla 11. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracion de 128rel

experimento 1.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
10,0 7,12 6,77 3,83
12,5 14,40 7,78 7,74

15 18,94 10,15 10,18
17,5 24,65 12,19 13,25
20,0 30,50 13,54 16,40
22,5 36,00 15,23 19,35
25,0 41,37 15,91 22,24
27,5 46,15 16,93 24,81

Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya

ecuacion es Y= 2,2147x — 14,128 como se observa en de la Figura 34.

50
45 -
40 A

y =2,2147x - 14,128
35 1 R?=0,9983
30

25 A
20 A
15
10 A

Q,L/h

Potencia, %

Figura 34. Caudal en L/h frente al valor del potenciometro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 1,86&mel experimento 1.
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En la Figura 35 se aprecia la evolucidn de la presion transmembrana medida
en funcidn de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a mayor

potencia existe una mayor presion transmembrana.

20
18

16 -
14 | y =0,6112x + 0,8587
R?=0,9784

12
10 A

PTM, kpa

0 5 10 15 20 25 30

Potencia, %

Figura 35. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 1,8&mel experimento 1.

En la Figura 36, se observa también como aumenta la presion
transmembrana al incrementarse el caudal, por lo tanto existe una relacion entre
potencia, caudal y presion transmembrana; al aumentar la potencia de la bomba se

incrementa el caudal a tratar de forma lineal y a su vez la presion transmembrana.
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50

40 |

35 | y = 3,5489x - 16,319
2 _

20 | R?=0,9787

25

Q, L/min

15 -
10 A

0 T T T
0 5 10 15 20

PTM, Kpa

Figura 36. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86em el experimento 1.

Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presién maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realiz6 con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realiz6 una comprobacion semanal de la relacién de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potenciémetros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigaciéon es de 26,7
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
18,5 %, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta

gueda en el 27,8 %.

146



Investigacion de Choque

MLSS-MLSSV [mg L-1]

4.1.1.2. Evolucion de MLSS y MLSSV en el reactor biologico en el
Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

En esta primera fase se pretende ver como influye la concentracion de
MLSS en el biorreactor de membrana como en los rendimientos de eliminacién de
materia organica y a las necesidades de aireacion del sistema, queriéndose trabajar
a concentraciones de MLSS en torno a 4.000 mg/L.

En la Figura 37 se aprecia la evolucion de los solidos en suspension en el
licor mezcla y los solidos en suspension volatiles del biorreactor en el primer
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de solidos en suspension y se

realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.

-&-MLSSV —e—MLSS |

O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Figura 37. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 1 en el BRM.

La concentracion de MLSS y MLSSV en el sistema se ven incrementados

desde el primer dia, hasta una vez alcanzados los MLSS proximos a 4.000 mg/L,
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entonces se aplica un balance de masas al sistema para obtener el caudal de purga
necesario para mantener los MLSS constantes entorno a la concentracion deseada,
en este caso es de 23,78 L/dia. Este caudal de purga se aplicé a partir del dia 41 de
experimentacién. Se obtuvo una concentracion de MLSS media en el sistema de
4.700 mgl/L.

La separacion antes de aplicarse la purga se le denomina estado no
estacionario, después de aplicar la purga se alcanza el estado estacionario de
operaciéon entorno al dia 35. Durante el estado estacionario los MLSSV fueron el
82,9% de los totales.

4.1.1.3. Evolucion de las temperaturas en el Experimento 1 (TRH 18h,
MLSS 4.300 mg/L)

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realiz0 en
condiciones ambientales reales, por ello se observa en el primer experimento que
existe variabilidad en la temperatura. En esta fase las temperaturas oscilan entre 10
y 20° C durante la fase de investigacién en estado estacionario, y ya en el mes de
mayo, practicamente se estacionan en torno a los 18°C (Figura 38).

25
Estado
Oxigeno puro estacionario
20 . . « **
2 4 & *
15 *H—‘..—"—O—. Po o
S :’ o o %o A ¢ .
— 10 e ol 4 2
5
O T T T T T
Q \/0 '1/0 ’bQ @ %0 60

Figura 38. Evolucién de la temperatura en el interior del reactor bioldgico en el
BRM en el experimento 1.
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4.1.1.4. Permeabilidad de las membranas y recuperacion de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el primer

experimento.

El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que
puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10):

J Q

K = = (10)
APTM ~ S [APTM

En la Figura 39 estan representadas las permeabilidades iniciales al
contralavado y finales, apreciandose claramente que la permeabilidad inicial y final

desciende con el tiempo.

120

100 +ooo—o—oooooo—Ooo—OooOo0
o ¢ o o eeoO oo 0O O oo
IE 80 T ¢ O & & O L X 2 L 2 O R 1 I e N I I
° . .0 * o0 . o o
iy L K 4 * * * C0000 00 o
< 60 e n
o *
IS
o 40
X Oxigeno puro Estado

estacionario
20
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
dias

+ ki, permeabilidad inicial o kf, permebilidad final

Figura 39. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 1.
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A continuacion se calcula la recuperacion de la membrana debida a las
limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de

recuperar la membrana tras el contralavado.

R(%) = % (11)

En la Figura 40 estan representados los porcentajes de recuperacion de
permeabilidad en contralavado.

100
90
80
70 Oxigeno puro Estado
60 estacionario

x
40
A A A A y=-0.158x + 21.424
30 A 2
L L A R”=0.1351
20 - . A4 A AAAAA  AAL A
10 ‘A A A 7y AAA 7y AA 7y a
O T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
dias
A % recuperacion permeabilidad — Lineal (% recuperacion permeabilidad)

Figura 40. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del experimento 1.

En dicha figura se aprecia claramente que dicho porcentaje de recuperacion
disminuye con el tiempo. Observando la linea de regresion este porcentaje

disminuye en torno al 25% aproximadamente
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4.1.1.5. Presiones de funcionamiento en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS
4.300 mg/L)

En este apartado se vera la presién transmembrana existente en la primera
fase de experimentacion.

En la Figura 41 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los

gue se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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o Presion inicial o Presion final a Presion contralavado

Figura 41. Evolucién de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 1 (linea punteada:
limpieza quimica).

Durante la presente fase de investigacion las presiones se mostraron
bastante constantes en el tiempo, por lo que no se hizo necesario un cambio de

membranas o un aumento del nimero de las mismas. S6lo se hizo necesario una

limpieza quimica el dia 28.
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4.1.1.6. Evolucién de la DBy DQO en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS
4.300 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.

En la Figura 42 se muestran los valores de PBOQO del influente al
biorreactor de membranas del primer experimento. Los valores se mantuvieron
estables a lo largo del tiempo, solo sufriendo variaciones significativas en momentos
puntuales, lo que hizo que no se viera afectado el normal funcionamiento del

biorreactor de membranas.
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Figura 42. Evolucion de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas en
el experimento 1.

La Figura 43 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas, es
decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
un efluente de alta calidad a partir de los veinte dias de operacion. Este hecho es
normal teniendo en cuenta que la DQO y BRGiginadas a partir de la materia
paticulada se elimina por la membrana al filtrar practicamente todos los sélidos en
suspension (SS), quedando solo la fraccion soluble que se elimina mediante el

proceso biolégico cuando las condiciones de operacién son apropiadas. Soélo
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aumentaron su valor los ultimos dias, pero se mantuvo la alta eficiencia de
eliminacion de materia organica, y siempre estando por debajo de 25 mglL,

cumpliendo la legislacion para el vertido de aguas residuales urbanas.
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Figura 43. Evolucién de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 1.

La DQO media del influente fue 531,3 mg/L y una RBEJ7,3 mg/L, lo
gueda una relacién de biodegradabilidad de 0,710. Las medias de salida fueron de
DQO mg/L 23,5 y una DB£9,4 mg/L, lo que en este Ultimo parametro se puede
decir que se alcanza un rendimiento, con estas condiciones de funcionamiento, de
95,59% para la DQO, y 97,50% para la DB@alores dificilmente alcanzables en
un proceso de fangos activos, por supuesto, de oxidacién prolongada, y donde la
carga masica (§) debe ser inferior a 0,05 kgDB@ MLSS, con el condicionante
dd aumento del indice de Molhman (IM), que puede ocasionar una salida mayor de

la permitida de SS, lo que en este proceso es practicamente imposible.

4.1.1.7. Evolucion de pH y conductividad en el Experimento 1 (TRH 18h,
MLSS 4.300 mg/L)

Se analizo el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor

de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.
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La Figura 44 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del

reactor biologico del primer experimento, no mostrando variaciones significativas el

pH tanto en el influente como en el efluente.
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Figura 44. Evolucion del pH del influente y efluente en el experimento 1.

La Figura 45 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del
reactor biolégico del primer experimento, mostrando variaciones la conductividad
en torno a los dias 5 y 23 en ambos casos, fluctuaciones normales debido a que se
trabajé en condiciones reales. Si se observa una ligera tendencia al descenso del pH
al final del experimento, coincidente con un descenso en la conductividad,

produciéndose debido a una nitrificacién del sistema
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Figura 45.Evolucion de la conductividad del influente y el efluente en el
experimento 1.
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La Figura 46 muestra el pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor
de membranas, se observa que existe una disminucion en la conductividad en los
primeros dias coincidente con la disminucion de conductividad observada en el
influente. El pH se mantiene en torno a la neutralidad durante todo el periodo del
experimento y la conductividad disminuye significativamente al final del

experimento, coincidiendo con la bajada de conductividad del influente.
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Figura 46. Evolucién del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 1.

4.1.1.8. Evolucién de los sélidos en suspension en efluente e influente en el
Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

En este apartado se analizaran los solidos en suspension tanto a la entrada
del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el primer experimento.

En la Figura 47 se observan los sdlidos en suspension y solidos en
suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones logicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacién procedente de la planta real.
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Figura 47.Evolucion de los solidos en suspension (SS) y soélidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 1.

En la Figura 48 se observan los sélidos en suspensién y solidos en

suspension volatiles del efluente estando siempre por debajo de 10 mg/L, dejando

constancia de la alta eficiencia de fi

Itracion de las membranas a lo largo del

experimento, con independencia de las fluctuaciones de sdlidos en suspension en la

alimentacion.
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Figura 48. Evolucién de los sélidos en suspensiéon (SS) y soélidos en suspensién
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 1.
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Los SS medio del influente fue 531,3 mg/L y la de salida mg/L, por lo que
el rendimiento de eliminacion de SS en estas condiciones de operacion fue del
98,0%. Estos valores dejan constancia de la alta eficiencia de filtrado del sistema,
gue al igual que otros autores, siempre por estan por encima del 90% @Zainel
2007, Kim et al, 2008).

4.1.1.9. Andlisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 1
(TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

El andlisis y distribucion del tamafio de particulas se realiza debido a que la
analitica convencional de solidos en suspension nos da solamente una idea parcial de
lo que pasa a través de la membrana ya que no nos da informacion de si la
membrana esta filtrando con el tamafio de poro que debe. El nUmero de particulas

por tamafio da una mejor representacion de la eficiencia de filtracion.

En la Figura 49 se observa los andlisis de tamafo y distribucion de las
particulas realizados semanalmente durante el primer experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacion de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

También se observa que conforme se aleja de la semana de puesta en

marcha el nimero de particulas disminuye.

Resefar que en la 8% semana existe un pico de particulas alébido a
que se realizoé una limpieza quimica de las membranas el mismo dia, por lo que se
deduce que el analisis de particulas hay que hacerlo un dia posterior a cualquier

limpieza quimica para obtener un resultado mas representativo.
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Figura 49. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el
experimento 1.

4.1.1.10. Determinacién de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterétrofos en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patégenos, se realizO un recuento semanal del indicador de
contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
haciéndolo coincidir con el analisis de tamafo y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patégenos.

La Figura 50 muestra el recuentoEleColi en forma de coliformes fecales
del primer experimento donde el recuento tanto en el reactor biolégico como en el
influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el

experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
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formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables. Las
unidades de unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades
formadoras de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con
la escala propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del

experimento.
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Figura 50. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 1.

En la Figura se observa que las dos primeras semanas el valor se encontré
por encima del maximo permitido para la reutilizacion de aguas residuales, pero a
partir de la tercera semana coincidiendo con el periodo de estado estacionario, este
valor se redujo por debajo de los limites legales llegandose incluso a la eliminacion
en un 100%. Con estas mediciones se comprueba que se cumple un requisito
indispensable para la reutilizacion de aguas residuales ya que, a pesar de que segun
la medicion hay un paso d& Coli, es despreciable debido a la sensibilidad de la

medida.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplira la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 51 se encuentran los

coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.
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Figura 51. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 1.

En la Figura 51 se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como en las primeras semanas no se cumple la
normativa, después cumplen los requerimientos legales para la reutilizacion de

aguas residuales con un gran rendimiento de eliminacién de patdgenos.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre serd mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,
luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
ningun tipo de patégeno que afecte al sistema. En la Figura 52 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterétrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de

las variaciones de E. Coli
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Figura 52. Coliformes fecales, totales y heterotrofos detectados en el influente
durante el experimento 1.

4.1.1.11. Viscosidad en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

Se realiz6 la medida de la viscosidad periddicamente en el primer
experimento ya que esta relacionada directamente con el ensuciamiento de la
membrana, midiéndose a distintas temperaturas y se interpol6 seguidamente a la
temperatura del proceso mediante la ecuacion de Andrade (Ecuacion 40). Las
temperaturas a las que se hizo los experimentos eran 10-20-30-40°C para que la
interpolacion a la temperatura de operacion estuviera dentro del rango de medidas

para asegurar la mayor fiabilidad posible en dicha interpolacion.

La Figura 53 muestra tanto la viscosidad interpolada a temperatura de
operacién como la viscosidad a 20° C para poder luego relacionar dicho parametro
con los otros parametros de operacion corregidos a dicha temperatura y los sélidos
en suspension del licor mezcla para apreciar la interrelacién existente entre dichos
parametros. De la Figura 53 se puede apreciar que las diferencias de viscosidad
interpolada a temperatura de operacion y 20°C no presentan diferencias

significativas y guarda una fuerte interrelacion.
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Se puede concluir que sobre todo en los primeros dias (estado no
estacionario) la interrelacion entre dichos parametros si es bastante fuerte, incluso en
estado estacionario, donde una bajada de solidos en suspension en torno al dia 67
supone una bajada de viscosidad. Esta interrelacién también se mantiene mas tarde.
No es posible ver la relacién entre los MLSS vy la viscosidad durante esta fase ya que
se mantuvieron practicamente constante y solo en algunos dias (dias 56 y 57) donde
los MLSS aumentan es posible ver un incremento de la viscosidad, este efecto se
corresponde con lo observado por otros autores (Stephesisaal., 2002,
Khongnakorn et a] 2007, Giordano et al2007, Guibaud et al2004).
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Figura 53. Evolucién de la viscosidad a temperatura de operacién (T) y 20° C frente
a los solidos en suspensidn del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS) durante el
experimento 1.

4.1.1.12. Alfa-factor en el Experimento 1 (TRH 18h, MLSS 4.300 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos
alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de
membranas. La Figura 54 muestra la evolucion de la concentracion de oxigeno

media obtenida.
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Figura 54. Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 1.

En la Figura 55 se puede apreciar el tratamiento matematico de este
experimento por el que se obtuvo unglkorregida a 20° C de 9,03°16". La

temperatura a la que se realiz6 el experimento fue de 19° C.
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Figura 55. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 1.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 1.1.10.1 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la evaluacion de la
Ecuacion 17.
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4.1.2. Medida alternativa del alfa-factor mediante balance de masas.

Uno de los principales objetivos de esta investigacion es cuantificar la
eficiencia de la aireacion con oxigeno puro en el proceso biologico en el sistema de
biorreactor de membrana. Para poder estimar esta eficiencia en esta primera fase de
la investigacion se utiliza tambiénakla-factor (Ecuacion 21), es decir, el calculo
mediante balance de masas, comparando la eficiencia de la difusion de oxigeno al
medio en comparacion con agua limpia o de grifo en diferentes experimentos para
determinar la evolucion de la concentracidbn de oxigeno en el biorreactor de
membranas. Seguidamente se calcula con la Ecuacion 14, es decir, mediante
medida de subida y bajada de concentracion de oxigeno en el medio. En esta
investigacion de choque la discusion se hizo mediante el primer método de céalculo
ya que para atestiguar que el segundo era coherente se necesitd repetir la
metodologia, aunque aqui se va a incluir la comparacion de ambas. Algunos
autores se refieren a esta transferencia de oxigeno como el efecto de la intensidad
de mezclado que valora y tiene en cuenta la intensidad de mezclado, la geometria
del tanque en el proceso de transferencia de gases, ambos factores determinantes en
el disefio de los sistemas de aireacion (Brooks ,e2@02).

Estos experimentos se llevaron a cabo en la planta piloto en condiciones de
estado estacionario (dia 83) y en la misma planta piloto con agua del grifo (Figura
56). En la Figura 56 se muestran los incrementos en la concentracion de oxigeno
disuelto después de empezar el suministro de oxigeno (Figura 56 a y b) en agua de
grifo y en el licor mezcla respectivamente y como desciende la concentracion de
oxigeno disuelto después de parar el suministro de oxigeno (Figura 57 a y b) en

ambos casos.
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Figura 56. Experimentos para determinar ekkla-factor: a) incremento de la
concentracién de oxigeno disuelto en agua de grifo; b) Incremento de la concentraciéon de
oxigeno disuelto en las condiciones de MLSS en el estado estacionario.
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Figura 57. Experimentos para determinar elakla-factor: a) descenso de la
concentracién de oxigeno disuelto en agua de grifo; d) Descenso de la concentracion de
oxigeno disuelto en la concentracion de oxigeno disuelto bajo las condiciones de MLSS en el
estado estacionario.

Se ha calculadaKLa teniendo en cuenta la pendiente en el experintmnto
incremento y descenso en la concentracion de oxigeno (Figura 57) para obtener un
valor de 4,718 L/h aplicando la ecuacién 17. Luego se obtuvidlel del agua de
grifo de la misma forma con un valor de 19.845 L/h. y finalmente aplicando la
ecuacion 21 se obtuvo el alfa factor de ambos entendiendo como tal el coeficiente

de ambos. Estos valores se han corregido a 20° C con al ecuacion 22 antes de
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calcularse el alfa factor. Todos estos valores se recogen en la Tabla 12. Se aprecia
claramente como la transferencia de oxigeno en agua del grifo es mayor que en la

de licor mezcla en el estado estacionario de operacion.

Tabla 12. Valores medios en el calculo dekla-factor.
Estado
Estacionario Agua de grifo

Temperatura, ° C 17,00 21,00
Concentracién de saturacion de oxigeno disuelto, mg/L 7,94 9,06
Incremento de velocidad de la concentracion de oxigeno disuelto,
ma/(L-seq) 0,002537 0,015205
Descenso de la velocidad de la concentracion de oxigeno disuelto,
mg/(L-seq) 0,011798 0,043322
Concentracion inicial de oxigeno disuelto en el experimento, mg/L 4,457 7,090
Concentracion de oxigeno disuelto en el estado estacionario, mg/L 2,800 -
aKLa, 1/h 4,394 20,321
aKlLa (a 20° C), 1/h 4,718 19,845
B-factor 0,876 1,000
a-factor 0,238 1,000
dee (estado estacionario), g/h 8,621
Q*C, g/h 0,063
V*aK a(C*-C) ,g/h 8,684
Caudal masico de oxigeno en estado estacionario, g/h 17,368

El alfa factor obtenido fue de 0,238, dando una idea de la pérdida de
eficacia en la aireacion cuando aumenta los MLSS. Se han obtenido valores mas
altos del alfa factor a 4.300 mg/L en otros experimentos con diferentes
configuraciones de BRM (Judd, 2006) pero la eficiencia es razonable debido a que
la varibilidad a la que esta sujeto cualquier sistema trabajando en condiciones
reales puede hacer variar la medida experimental del alfa factor ya que depende de
multiples factores como la calidad del agua residual requerida, intensidad de la
mezcla o turbulencia, concentracion de sélidos en suspension o incluso el método
de escalado de los aireadores (Stensebml., 1981), teniendo en cuenta esto, y

los resultados de eliminacion de materia organica se puede considerar que el uso de
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oxigeno puro es adecuado para el funcionamiento del sistema que se esta

estudiando en las condiciones de proceso.

Tal y como se apunt6é anteriormente, se obtuvo el alfa-factor mediante el
método de la linealizacion de la bajada de la concentracién de oxigeno, obteniendo
un valor en este caso del 0,612. Valor muy diferente al obtenido, pero que solo se
pudo comprobar su validez cuando se estudiaron distintas condiciones de

operacion.

De las dos formas de medida de la tranferencia de oxigeno la mas extendida
es el método de linealizacion de la bajada de la concentracion de oxigeno,

descartandose asi la deK, a por no dar resultados I6gicos.

Otras investigaciones como la de Mullral, 1995, obtuvieron un alfa
factor de 0,98 trabajando a 3.000 mg/L y se obtuvo otro valor de 0,671 trabajando a
nuestro valor medio de SS de 4.300 mg/L por Kraeipal, 2003, esto valores
difieren de los obtenidos en la presente investigacion, pero hay que tener en cuenta
las condiciones especificas de operacion y la variabilidad siempre presente en una
planta piloto. Por otra parte uno de los parametros mas importantes en la medida
del alfa factor es la temperatura ya que la concentracion de saturacion del oxigeno
disuelto aumenta con la temperatura (Bewdtaal, 1970), como se puede
comprobar en la Figura 38 la temperatura durante las condiciones de estado
estacionario se mantuvo practicamente constante, pudiéndose afirmar de esta forma
que la transferencia de oxigeno a lo largo del experimento permanece

practicamente constante.

El caudal tedrico en estado estacionario (17,368 g/h) se obtuvo @dhael
cdculado con el experimento de transferencia de oxigeno en el estado estacionario,
(Figura 16), se aplico el balance de masas al reactor (ecuacién 13), donde dC/dt=0,
siendo la concentracién de oxigeno disuelto 2,8 sfigén el estado estacionario
de operacion. Esto junto alKLa calculado es posible determinhee (caudal de

oxigeno consumido por la biomasa en estado estacionario).
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También se ha calculado el efecto de los otros términos en la ecuacion 13
en estado estacionario, donde Q*C es el caudal masico de oxigeno que se pierde en
el efluente del biorreactor y WKLa(C*-C) es el caudal masico relacionado con el
caudal de oxigeno transferido al liquido (ecuacion 19). Se puede apreciar en la
Tabla 12 que el principal consumo del caudal de oxigeno se ddkee ay
V*aKLa(C*-C).

Otros investigadores han apuntado que el alfa factor disminuye con el
incremento de la concentracion de SS y que el disefio y sistema de aireaciéon no
tiene un impacto significativo en el alfa factor (Hendehl, 2009). Para asegurar
esto habria que aumentar la concentracién de solidos en suspension y comparar los
resultados con el presente estudios ya que, aunque aun estando los parametros en el
mismo orden de magnitud no presentan el mismo valor, hecho que puede ser
debido a la misma variabilidad del proceso, actualmente este aspecto no se puede
discutir con los resultados obtenidos y otros experimento similares al actual, pero
en la investigacion de fondo se estudiaran condiciones de mayor concentracion en
MLSS para determinar y evaluar el efecto del incremento de solidos en suspension
en la capacidad de aireacion con oxigeno puro en tecnologias de biorreactores de

membranas.

4.1.3. Conclusiones y modificacion de las condiciones de partida

Estas conclusiones y recomendaciones previas van destinadas a desestimar
algunas de las condiciones previas. Se han medido las propiedades reoldgicas
(viscosidad) del fango y la capacidad de transferencia de oxigeno en una planta
piloto de BRM de fibra hueca en condiciones reales de operacion en el estado
estacionario, para entender mejor el comportamiento del sistema cuando se usa
oxigeno puro para garantizar las condiciones aerobicas del sistema BRM. Las
condiciones de operacidén impuestas fueron una concentracion MLSS de 4.300
mg/L en estado estacionario y un TRH de 18 horas. Los resultados obtenidos en el
estudio, una vez realizado el estudio de interrelacion de las variables del proceso,

se pueden resumir en las siguientes conclusiones previas:
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Nuestros datos mostraron que los sistemas BRM equipados con una membrana de
ultrafiltracion (0,04 pum) usando oxigeno puro para aportar las condiciones
aerdbicas necesarias en un proceso biolégico fue eficiente bajo nuestras
condiciones experimentales con una alta eficiencia en la eliminacién de materia
organica. 93,7% de eficiencia de eliminaciébn de materia organica en forma de
DQO y 96,5% en forma de DBO

La viscosidad medida en condiciones de estado estacionario fue practicamente
constante con la concentracion de MLSS, y bajo las condiciones de operacion
estudiada la viscosidad a la temperatura de operacion y la viscosidad a 20° C no

presentan diferencias apreciables.

aKLa es un parametro adecuado para caracterizamebhamiento del sistema

aerdbico, como algunos autores apuntan la reproducibilidad de la medida es dificil,
y después de comprobar que el método de linealizacion de la bajada de la
concentracién de oxigeno con el tiempo es Optima, en la Investigacién de Fondo se

seguira dicho método.

Segun el modelo aplicado los principales efectos en el caudal de oxigeno

consumido son la biomasa y la cantidad de oxigeno transferido al liquido.

Para continuar con la investigacion se hace necesario modificar ciertos
parametros para observar las interrelaciones existentes entre parametros de disefio
determinantes, asi como introducir otros parametros de interés propios de estos
sistemas. Por ello se hace necesario continuar con el presente trabajo de

investigacion, incidiendo en las siguientes lineas:

Modificar los MLSS para ver su relacion con la viscosidad y el impacto en la
eficiencia en la transferencia de oxigeno para llegar a una solucién de compromiso
de rango de MLSS y costes de operacion idonea con el fin de hacer mas econémico

el proceso.
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Modificar el caudal de operacion y capacidad de depuracion del BRM para
determinar a una escala mayor si los costes de operacion y consumo se ven

modificados favorablemente con mayor exactitud.

Debido a las cambiantes y extremas condiciones ambientales de Granada (invierno-
verano) realizar experimentos estacionales y ver la influencia de la temperatura en

el proceso con tecnologias de BRM.

Comprobar los distintos métodos de obtencion dg sadémprobando la fiabilidad
y repetitividad de los métodos de balance de masas y linealizacion de la bajada de

concentracion de oxigeno con el tiempo.

También se realizara un estudio cinético del proceso, es decir, un método de
dimensionamiento alternativo al usado tradicionalmente con el que se puede
obtener parametros interesantes para el diagnoéstico rapido de problemas en planta

o calculo inmediato de nuevos requerimientos de la misma.
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5. INVESTIGACION DE FONDO

A continuacion se expondra la investigacion de fondo donde, a partir de las
conclusiones obtenidas en la investigacion de choque y teniendo en cuenta las
investigaciones existentes en biorreactores de membrana expuestas en la
introducciéon del presente documento. Se ponen las bases para la resolucion
definitiva de esta investigacion, donde las modificaciones pertinentes que se tienen

que realizar se exponen en este capitulo.

Los sistemas de fangos activos se han mostrado como una tecnologia eficaz
para la eliminacion de materia organica, sin embargo, asi como los proceses en la
eliminacion de nutrientes, no con ello se quiere decir que siempre se precisa buscar
nuevas técnicas que sean mas eficientes, como las que permitan obtener efluentes
con calidad suficiente para ser directamente reutilizables con un mayor
aprovechamiento del espacio existente al mismo tiempo, en este sentido, la
combinacion del proceso bioldgico de fangos activos y las tecnologias de
membrana aplicadas en la actualidad como tratamiento terciario de aguas
residuales, se esta mostrando como un sistema emergente que puede evitar los
problemas de la tecnologia convencional de fangos activos a la vez que se consigue

un sistema compacto, mejorando a su vez los rendimientos.

En el presente proyecto de investigacion se estudia los efectos que la
aplicacién del oxigeno industrial, en lugar de aire, ejerce sobre los sistemas de
biorreactores de membrana a escala piloto, como tratamiento unificado de aguas

residuales urbanas.

Mediante la presente investigacion se pretende desarrollar, a nivel de planta
piloto, una tecnologia innovadora que aporte un proceso capaz de garantizar una
calidad de agua depurada que cumpla con los requisitos exigibles en materia de
reutilizacion de aguas depuradas, a la vez que soluciona los posibles problemas de
sedimentabilidad manifestados por los sistemas de fangos activos al no existir

decantacion secundaria, lo que ademas reduce la superficie requerida. Para ello se
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pretende aplicar al sistema de BRM oxigeno puro como tratamiento unificado de

aguas residuales urbanas.

La presente investigacion toma como punto de partida la planta piloto de
biorreactores de membrana de fibra hueca existente en “Los Vados” (Granada)
gestionada por la empresa EMASAGRA. Se trabajara sobre las condiciones
iniciales con el fin de obtener unos datos de partida sobre los que se sustentaran el

estudio en las nuevas condiciones de operacion

Con respecto a las necesidades de oxigeno en el reactor biolégico, éstas
dependeran exclusivamente de las caracteristicas del efluente a tratar y la
concentracion de MLSS que se tenga en el reactor, asi como a la cantidad de
nitrégeno reducido que se pretenda nitrificar. Se utilizardn distintos efluentes con
distintos contenidos en materia organica directamente medible como contenido en
carbono organico. Todo esto fijara en los ensayos la concentracion de oxigeno
necesaria, siendo el oxigeno una variable del proceso, teniéndose en cuenta el

porcentaje posible de recuperacion y la eficacia de transferencia de oxigeno (OTE).

5.1. MODIFICACIONES DE LAS CONDICIONES DE PARTIDA

Debido a que la investigacion de choque se orientdé principalmente en la
puesta a punto de la planta piloto, se tomaran los datos obtenidos como la fase 12
de la presente investigacion, a fin de procesar luego todos los datos en conjunto
para la discusion de resultados y toma de conclusiones. Ademas, la investigacion
de fondo tendra como objetivo el estudio de las mismas variables y pardmetros
para ver la influencia de su cambio en el sistema. Ademas se modifico la planta
para que fuera posible la introduccidén de aire en vez de oxigeno puro para aportar
las condiciones Oxicas al sistema para poder estudiar la influencia del uso de una u

otra fuente de oxigeno.
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5.1.1. Objetivos definitivos

Se define el objetivo principal de la investigacion seguido de los distintos

objetivos secundarios.

5.1.1.1. Objetivos principales

Analizar la concentracion de MLSS, tiempo de retencion hidraulico y
comparacion de la eficiencia de transferencia de oxigeno usando oxigeno puro
0 aire para el tratamiento de aguas residuales urbanas con Biorreactores de

Membrana.

5.1.1.2. Objetivos secundarios

Junto con este objetivo principal también se fijan los siguientes objetivos

secundarios, que son fundamentales para alcanzar el principal:

* Influencia y optimizacion de la concentracion de MLSS en la nitrificacion
del sistema de biorreactores de membrana aplicados al tratamiento de aguas

residuales urbanas.

» Disminucion del tiempo de retencién hidraulico comprobando la aplicacién

de los biorreatores de membrana en ampliaciones de depuradoras.

» Capacidad de digestion de los fangos en los biorreactores de membrana

sumergida a distintas concentraciones de MLSS.

* Influencia de los principales parametros en los coeficientes cinéticos del

fango activo mediante analisis respiromeétricos.
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* Influencia de los principales parametros en la eficiencia de aireacion
analizando el coeficiente de transferencia de oxigena)(kKn distintas

condiciones de operacion.

* Comparacion de eficiencia de depuracion cuando se usa oxigeno puro o aire

para suministrar las condiciones oxicas al sistema.

* Estudio del ensuciamiento de la membrana y la influencia de las

condiciones de operacion.

5.2.VARIABLES DEFINITIVAS

Se entiende como variable aquella magnitud, por tanto cuantificable, de
influencia directa en el proceso estudiado y cuya causa de variacion cuantitativa es
ajena al sistema y s6lo depende de hechos externos y sin influirse por el propio

encadenamiento del sistema fisico posterior.

5.2.1. TRH (Tiempo de Retencion Hidraulica)

El tiempo de retencion hidraulico se define como el volumen del reactor
dividido por el caudal de entrada, se obtiene una variable que nos da el tiempo

medio que esta el agua residual en el interior del reactor biolédgico.

Se estudiara el comportamiento del sistema a distintos tiempos de retencion
hidraulica, parametro directamente relacionado con el tiempo de contacto entre

microorganismos y sustrato.

5.2.2. TRC (Tiempo de Retencién Celular)

El tiempo medio que permanece el fango en el interior del reactor biolégico

pudiéndose calcular como volumen de reactor entre caudal de purga. Este
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paametro se vio modificado durante toda la investigacion para ver la influencia

gue tenia sobre la digestion del fango.

5.2.3. Demanda Bioldgica de Oxigeno del influente

La demanda biologica de oxigeno es una estimacion indirecta de la cantidad
de materia organica presente en las muestras de aguas residuales. Se puede definir
como la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via biolégica los

compuestos organicos biodegradables de una muestra de agua.

5.2.4. Demanda Quimica de Oxigeno del influente

La DQO se considera una forma de estimar la materia organica presente en
una muestra de agua, a través de la determinacion por via quimica de la cantidad de

oxigeno necesario para oxidarla.

5.2.5. Sdlidos en Suspension del influente

Los sélidos en suspension son aquellas particulas presentes en el agua con
un tamafo superior a 0,4om. Su determinacion se basa en un proceso de

separacion sélido-liquido mediante filtracion.

5.2.6. Solidos en Suspension Volatiles del influente

Los solidos volatiles son los solidos de naturaleza organica y, por lo tanto,
posiblemente degradables por accién bioldgica. Para obtenerlos se volatilizan los

sélidos a 550°C, y se cuantifican restando los no volatiles que quedan.
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5.2.7. MLSS (Sdélidos en Suspension en el Licor Mezcla)

Solidos en suspension en el licor mezcla del reactor biolégico, los
incrementaremos o diminuiremos llegando al maximo aceptado por el fabricante de

la membrana.

Se estableceran distintos MLSS para ver como se comporta la planta tanto

técnica como biolégicamente.

5.2.8. MLSSV (Solidos en Suspension Volatiles en el Licor Mezcla)

Cantidad de compuesto organico existente en las aguas residuales,

determinante en el funcionamiento del reactor como digestor aerdbico.

5.2.9. pH del influente

Variable que da informacion de la acidez o basicidad del medio. El
intervalo de concentracion para la mayoria de las actividades biolégicas es
limitado, de ahi que haga falta tener controlado el pH para garantizar los procesos

biolégicos.
5.2.10.Conductividad del influente

La conductividad es la capacidad de una solucién para conducir la corriente
eléctrica, la cual depende de la concentracion total de iones y de la naturaleza de

estos, movilidad, valencia y concentraciones relativas, asi como de la temperatura

de medicion.

5.2.11.Analisis de tamafio y distribucion de particulas del influente

El analisis de la distribucién y tamafo de las particulas del influente indica

la calidad del agua a tratar en cuanto a particulas se refiere.
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5.2.12. Nitrito, nitrato y amonio del influente

Concentracion de nitrégeno en estado de oxidacion de nitrito, nitrato y

reducido en forma de amonio.

5.2.13.Nitrégeno total en el influente

Concentracion de nitrégeno total en el agua residual a tratar global, es decir,

en forma de nitrito, nitratos, amonio y nitrdgeno organico.

5.2.14.Coliformes totales, fecales y heterotrofos en el influente

Los coliformes totales, fecales y heterotrofos del influente son parametros
microbiolégicos que dieron una idea de la calidad del agua a tratar.

5.3. PARAMETROS DEFINITIVOS

Se entiende como parametro las magnitudes que expresan el resultado del

tratamiento y que deben considerarse para un buen conocimiento del proceso.

Los parametros son las medidas de comprobacion analiticas o no del
funcionamiento de la planta, siempre teniendo por norma el alcanzar los
parametros fijados a la normativa existente. Ademas, como se ha indicado
anteriormente, las variables se refieren a las caracteristicas de entrada o influente

mientras que los parametros se fundamentan en la salida.

5.3.1. Demanda Bioldgica de Oxigeno del efluente (DBD

La demanda biolégica de oxigeno es una estimacion indirecta de la cantidad
de materia organica presente en las muestras de aguas residuales. Se puede definir
como la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via biolégica los
compuestos organicos biodegradables de una muestra de agua.
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5.3.2. Demanda Quimica de Oxigeno del efluente (DQO)

La DQO se considera una forma de estimar la materia organica presente en
una muestra de agua, a través de la determinacion por via quimica de la cantidad de
oxigeno necesario para oxidar la materia reducida presente en la muestra de agua

residual.

5.3.3. Solidos en Suspension del efluente

Los sélidos en suspension son aquellas particulas presentes en el agua con
un tamafo superior a 0,4&n. Esta medida da una cuantificacion comparable del

grado de contaminacién del agua.

5.3.4. Sdlidos en Suspension Volétiles del efluente

Los solidos volatiles son los solidos de naturaleza organica y, por lo tanto,
posiblemente degradables por accién biologica. Este parametro informara de la

cantidad de sélidos organicos presentes en la muestra de agua residual.

5.3.5. pH del efluente y licor mezcla

Variable que da informacion de la acidez o basicidad del medio. El
intervalo de concentracion para la mayoria de las actividades biolégicas es
limitado, de ahi que haga falta tener controlado el pH para garantizar los procesos

biolégicos.

5.3.6. Conductividad del efluente y licor mezcla

La conductividad es la capacidad de una solucién para conducir la corriente
eléctrica, la cual depende de la concentracion total de iones y de la naturaleza de
estos, movilidad, valencia y concentraciones relativas, asi como de la temperatura

de medicion.
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5.3.7. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente
El analisis de la distribucion y tamafo de las particulas del efluente indica
la calidad del agua tratada en cuanto a particulas se refiere, la existencia de

ensuciamiento en la membrana en su cara limpia y la existencia de fugas o roturas

en las fibras de la membrana.

5.3.8.  Nitrito, nitrato y amonio del efluente

Concentracion de nitrégeno en estado de oxidacion de nitrito, nitrato y

reducido en forma de amonio.

5.3.9. Nitrégeno total en el efluente

Concentracion de nitrégeno total en el agua residual a tratar global, es decir,

en forma de nitrito, nitrato, amonio y nitrégeno organico.

5.3.10.0xigeno disuelto en el reactor biolégico

Concentracion de oxigeno disuelto necesario para aportar las condiciones

oxicas al sistema.
5.3.11.Temperatura

Parametro analizado en el reactor bioldgico cuya influencia en la capacidad
de filtracion y ensuciamiento de las membranas fue estudiado asi como su
influencia en el proceso bioldgico.

5.3.12.Presion Transmembrana

Es un parametro que informa sobre el ensuciamiento de la membrana (es

directamente proporcional a ella) y se utiliza para realizar las limpiezas de las
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membranas asi como estudiar el comportamiento del sistema de membranas ante

variaciones de carga.

5.3.13.Viscosidad

Este pardmetro de caracterizacion del licor mezcla se midié ya que se ha
demostrado que tiene una alta influencia en la eficiencia de aireacion del licor

mezcla, asi como en el ensuciamiento de las membranas.

5.3.14.Coliformes totales, fecales y heterotrofos en el efluente

Los coliformes totales, fecales y heterotrofos del efluente son parametros
microbiolégicos que dieron una idea de la calidad del agua tratada y de la
capacidad de eliminacién que tienen los biorreactores de membranas, por tanto

cuantifican el comportamiento como desinfectante.

5.3.15.Alfa-factor

Parametro caracteristico de la eficiencia de aireacion que cuantifica las
interrelaciones entre aireacion y distintas caracteristicas en el sistema que inciden

directamente en la eficiencia de aireacion.

5.3.16.Constantes cinéticas

Los parametros cineticos cuantifican y explican la generacion de biomasa y
la velocidad con que ésta se genera. Un proceso de crecimiento celular implica el
consumo de sustratos que suministren la energia y la materia prima necesaria para la

sintesis del material celular y demas productos del metabolismo.

La velocidad con la que crece la biomasa se calcula mediante un balance
entre la velocidad de muerte de los microorganismos y la generacion de fango.
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5.4.PLAN DE TRABAJO

Una vez conocidas las conclusiones de la investigacién de choque se hace
necesario investigar la variacion de otros parametros importantes en el
funcionamiento del sistema de biorreactores de membrana, entre ellos la inyeccion
de aire para contrastar la eficacia de transferencia de oxigeno frente al uso de
oxigeno puro, variacion de sélidos en suspension en el licor mezcla (MLSS) y

tiempo de retencion hidraulico (TRH).

Para conseguirlo se modificé la planta y se tomo como punto inicial el
correspondiente a la investigacién de choque que, como se ha dicho anteriormente,
sirvié para optimizar la metodologia, por lo que los mismos datos se usaran para
contrastar y obtener resultados, correspondiendo ahora con la Fase 12 de la

investigacion de fondo

La situacion de la planta piloto es la misma que en la investigacion de
choque, por lo que en este apartado no se expondra la situacion de la planta. A

continuacion se expone el cronograma seguido durante la investigacién de fondo:

<« INVESTIGACION DE CHOQUE—» - INVESTIGACION DE FONDO  —»
EXP 1 (MLSS 4.300 mg/L, TRH 18h) [ EXP2 (MLSS4550 mg/l, IRHISh) | PARADA
MES FEB- MAR- ABR- MAY- JUN- JUL- AGO-
2009 2009 2009 2009 2009 2009 2009
Kia
Anailisis fisico-quimico *
Analisis microbiolégico
Control de calidad del
efluente #
Estudios biediversidad
- INVESTIGACION DE FONDO -
EXP 3 (MLSS 10275 mg/L, TRH 18h) TR;)&E;I)\&EO);TO
MES SEP- OCT- NOV- DIC- ENE- FEB-
2009 2009 2009 2010 2010 2010

Kia

Analisis fisico-quimico *
Anilisis microbiolégico
Control de calidad del
efluente #

Estudios biodiversidad

Figura 58. Cronograma seguido en los experimentos 1, 2y 3.
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EXP 1: 2/02/2009 - 30/04/2009 Con aporte de oxigeno puro. Este
experimento corresponde a la investigacién de choque equivalente al experimento
1 de la investigacion de choque.

EXP 2: 11/05/2009 — 11/07/2009 Con aporte de oxigeno puro

EXP 3: 11/09/2009 — 12/12/2009 Con aporte de oxigeno puro; Del
12/12/2009 al 30/12/2009 Con aporte de aire

- INVESTIGACION DE FONDO -
EXP 6 (MLSS 11102 mg/L, TRH 12h) LS Mm;s&':; gl PARADA
MES FEB- MAR- ABR- MAY- JUN- JUL- AGO-
2010 2010 2010 2010 2010 2010 2010
Kia
Analisis fisico-quimico *
Anilisis microbiolégico
Control de calidad del
efluente #
Estudios biodiversidad
-— INVESTIGACION DE FONDO —-
EXP 4 (MLSS 4.017 mg/L, TRH 12k) TR"}E‘;?EEO:;TO
MES SEP- OCT- NOV- DIC- ENE- FEB-
2010 2010 2010 2010 2011 2011

Kra

Aniilisis fisico-quimico *
Analisis microbiolégico
Control de calidad del
efluente #

Estudios biodiversidad

Figura 59. Cronograma seguido en los experimentos 4, 5y 6.

EXP 6: 24/02/2010 - 14/05/2010 Con aporte de oxigeno puro; Del
14/05/2010 al 5/06/2010 Con aporte de aire. Este experimento se corresponde con
el experimento 4 de la investigacion de choque.

EXP 5: 04/06/2010 — 03/07/2010 Con aporte de oxigeno puro; Del
03/07/2010 al 21/07/2010 Con aporte de aire

EXP 4. 08/09/2010 — 11/11/2010 Con aporte de oxigeno puro; Del
11/11/2010 al 14/12/2010 Con aporte de aire. Este experimento se corresponde con
el experimento 6 de la investigacion de choque.

*. Diarios: DQO, DBQ@, MLSS, Turbidez, pH, T, Conductividad, PTM, OD,
Nitrégeno. Semanales: Viscosidad.

#: Control de coliformes totales, E. calolifagos, en el agua de salida.

185



Investigacion de Fondo

5.5.DISENO Y FUNCIONAMIENTO DE LA PLANTA EXPERIMENTAL DE

BIORREACTORES DE MEMBRANA.

5.5.1. Modo de operacion

Los elementos del sistema fueron los mismos que en la investigacion de
choque, un biorreactor cilindrico donde se le aplico oxigeno puro (358 L de
volumen operativo) y otro biorreactor rectangular (89 L de volumen operativo)
donde se instalaron los dos médulos de membrana de ultrafiltracién con’J86 m
superficie de filtracion y 0,04um de tamafo de poro (ZW-10, Zenon). El
biorreactor cilindrio se dividié a su vez por un tabique deflector en dos partes, una
aerdbica (316,5 L) y otra anaerdbica (41,5 L) para disponer un mayor recorrido de
la fase liquida asegurando una mayor transferencia de oxigeno. La extraccion del
agua efluente se llevd a cabo mediante succidbn mecanica. Las membranas
estuvieron en aireacién continua con un flujo de aire tangencial de*f\%ana
evitar el ensuciamiento en la superficie en la medida de lo posible y mantener los

sélidos en suspension.

Después del experimento 3, se instalé otro moédulo de membranas, por lo
que la superficie total de filtracién pasé a ser de 2,79ara aumentar el flujo y
asi poder disminuir el tiempo de retencion hidraulico. En este experimento también
se procedi6 a la instalacion del circuito de alimentacion de aire que se puede ver en
la Figura 60, y su diagrama de flujo la Figura 61 que consté de un rotametro, una
electrovalvula de seguridad, un registrador de caudal, un manémetro visual, otro

manual y dos filtros, uno de ellos para sélidos y otro para liquidos.

186



Investigacion de Fondo

A

N

Figura 60. Fotografia del circuito de aire.

Aire del
compresor Filtro Filtro ]
Mandmetro
P de —p de — regulador
sélidos liquidos
Aire
L Transductor Mansmet Caudalimet clarificado
- anémetro y| Caudalimetro N
de chedS;Tn/ de seguridad visual

Figura 61. Diagrama de flujo del circuito de aire.

Se puede ver la disposicién esquematizada de la planta en la Figura 62. En
este diagrama aparece ya la posibilidad de aporte de oxigeno puro y aire
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Figura 62. Diagrama de la planta piloto BRM utilizada en el presente estudio.

Los experimentos se desarrollaron de acuerdo a trabajos previos realizados
(Poyatoset al, 2007), es decir, se continud con lo que los investigadores del grupo

dejaron como una de las posibles lineas de investigacion.

El influente en el biorreactor procedente de la decantacion primaria se
control6 mediante un indicador de nivel conectado a la bomba de alimentacion:
este sistema se realiza con la finalidad de que las membranas estén siempre

cubiertas por el licor mezcla.

Una vez que las membranas estan sumergidas, la aspiracion de la bomba
forzara al liquido en el biorreactor a pasar a través de ellas, que como se ha
indicado son de ultrafiltracién, dejando los solidos retenidos en el reactor
biolégico, aumentando asi la concentracién de solidos en suspension en el licor
mezcla de (MLSS) de forma gradual. Cuando se alcanza la concentracion deseada
se aplica un caudal de purga o salida para mantener las condiciones deseadas en el
reactor. Esta bomba invierte el flujo regularmente y manda el agua tratada dentro
del tanque, para usarla como contralavado a través de la membrana. De esta forma

se retiran los agregados y particulas de la superficie de la membrana.
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El tiempo es minimo vy, por tanto, el volumen de agua limpia muy pequefio,
no afectando a las condiciones de funcionamiento del reactor. La disposicion real
de la planta experimental se puede ver en la Figura 63. En dicha Figura se pueden

apreciar las bombonas de oxigeno puro utilizados.

SN
Figura 63. Planta experimental con bombonas de oxigeno puro.

La concentracién de oxigeno disuelto (OD) se control6 y monitorizé usando
dos sensores de oxigeno disuelto LANGE LB®sc100 a diferentes niveles para
asegurar el mejor control posible y un set point (punto de consigna) de 28.mgO
gueda la oxigenacion necesaria al medio para asegurar las condiciones aerobicas.
Ademas se dispuso de los dispositivos de control necesarios para monitorizar la
presién transmembrana, temperatura, pH y concentracion del oxigeno disuelto en el

fango activo, quedando registradas en el software.

Cuando la presion transmembrana, que es la diferencia de presion que hay
entre ambas caras de la membrana, se incrementa debido a las incrustaciones y
ensuciamiento que van sufriendo los poros de la membrana con el tiempo y se
acerca a los limites de operacion que es de 50 kpa, se procede a una limpieza
guimica para recuperar las membranas, eliminando estas incrustaciones que pueden

ser tanto de naturaleza organica como inorgénica.
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5.6. METODOS ANALITICOS.

5.6.1. Respirometria y obtencion de constantes cinéticas del BRM

El método utilizado de forma mas generalizada para el célculos de las
constates cinéticas de los compuestos biodegradables es la Respirometria. Este
método consiste en un nimero de tests respirométricos de forma discontinua. En
este método se lleva parte del licor mezcla de la planta piloto experimental de
aguas residuales, en este caso el biorreactor de membrana, a un respirometro y se
airea. Este sustrato se deja aireando hasta que el sustrato biodegradable se ha
digerido (endogénesis). Para asegurar que se ha llegado a tal estado se tiene que
obtener una linea constante de oxigeno al desconectar el aporte de oxigeno,
también llamado velocidad de toma de oxigeno (Oxygen Uptake Rate, OUR). Para
hacer este experimento es necesario introducir una sonda de oxigeno disuelto y
registrar el valor de oxigeno con respecto del tiempo. En la presente investigacion
se us6 un fermentador/biorreactor como respirémetro de dos litros tipo Biastat
Plus (Figura 64).

Figura 64. Fermentador Biostat A Plus de 2 litros de capacidad.
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La velocidad de respiracion endégena se mide después de doce horas
aireando el Licor Mezcla, para asegurarnos de que todo el sustrato ha sido
consumido. Después de esta fase se inyecta 150 mL de sustrato con una
concentracion de DQO conocida. Esto conlleva un incremento temporal en la
velocidad de consumo de oxigeno (OUR) debido al metabolismo celular hasta que
todo el sustrato ha sido metabolizado, hecho que no se da necesariamente al llegar
la concentracion de oxigeno a cero, sino hasta que haya un cambio sustancial en la

pendiente, por lo que se toma como velocidad de consumo de oxigeno la inicial. En

la Figura 65 se muestra una gréfica tipica de evolucion de oxigeno para un test
respirométrico. La Figura 65a) representa el estado enddgeno, sin sustrato, Figura
65b), Figura 65c), Figura 65d) y Figura 65e) muestran las adiciones de sustrato de
la fase enddgena afadiendo sustrato como diluciones de agua residual real.
Siempre las concentraciones afiadidas fueron de menor a mayor concentracion para

evitar errores en la medida.
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Figura 65. Evolucién del oxigeno disuelto durante un experimento respirométrico
tipico (OC, oxigeno consumido con respecto al estado endégeno; C, concentracion de sustrato
de la disolucion; LB, linea base constante endoégena). a) Sin usar sustrato, consumo endégeno.
b) Usando sustrato a concentracion. ) Usando sustrato a concentracion¥c;. d) Usando

sustrato a concentracion €C,. €) Usando sustrato a concentracion>ts.

La velocidad de biodegradacion del sustrato es proporcional a la velocidad
de consumo de oxigeno exégeno (por consumo de sustrato) que se calcula
sustrayendo la OUR enddgeno del OUR total después de la adicion de sustrato
(Ecuacion 41) (Varnrolleghem y Spanjers, 1998). El OUR exdgeno se calculd en
todos los experimentos en discontinuo. La constante de proporcionalidad fue 1-Y.

OUR o = AOUR=0OUR;47y ~OURgp (41)
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El coeficiente de carga (YY) se calcul6 mediante la Ecuacion 42:

=2 )
AS
La Ecuacidbn 43 representa una aproximacion del numero de

microorganismos en el sistema:
A %( s $r(0g-09=g-0C (43)

Donde& es la concentracion inicial de sustrato y S es la concentracion de
sustrato al final del experimento en discontinuo, el cual se supone nulo
inicialmente debido a la actividad microbiana. El consumo de oxigeno en el
momento inicial (C@Q se asume nulo (Helle, 1999). Estas simplificaciones se
representan en la Ecuacion 44, basada en la suposicion de que el sustrato que no ha
sido oxidado se usa para el crecimiento microbiano y que todo el sustrato afiadido

ha sido consumido:

v=(8 ;oc)zl_[c;c] "

DondeOC representa el oxigeno consumido debido al sustrato afiadido y no
incluye el oxigeno usado en el mantenimiento o metabolismo enddgeno. Las
diferencias entre velocidad de consumo de oxigeno entre fase exdégena y endégena
y la cantidad de oxigeno consumido se calcula dibujando lineas en el diagrama de
evolucion de oxigeno durante el experimento respirométrico, los datos se ajustan

normalmente al modelo de Monod.

El experimento respirométrico se usa para estimar la velocidad de
crecimiento especifico maximpygax) y la constante de Monddy (Henzeet al.,
1987). La velocidad de utilizacion de sustrato (Sustrate Utilization Rajese
obtiene de los datos de oxigeno disuelto (Vanrolleghem y Spanjers, 1998). Una vez

obtenido lawax de la Ecuacion 45:
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M su= Hmax DXy (45)

La constante de Monod{;) se calcula usando un método iterativo tipo
SOLVER. El punto inicial es la maxima diferencia de velocidades de consumo de
oxigeno entre la fase exdgena y la endog&@URuax) Y luego se calcula la
velocidad de utilizacion de sustratigs(). Este método iterativo se repite hasta que
la diferencia cuadratica entre el los valoresAd8JRyax Se minimizen. En la
Figura 66 se representa un ejemplo tipico de calculo. a) muestra una diferencia
tipica entre undOUR recalculada y experimental. b) muestra@URyax usando
el método iterativo SOLVER.
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Figura 66. a) Sustrato frente velocidad de consumo de oxigeno (OUR). b) Sustrato
frente consumo de oxigeno calculado OUR.

Para el calculo de la constante de hidrélisis se usa un balance de masas al

sustrato definido por la Ecuacion 46:
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_ 1, [(Ky +DQO)
" DQOIMLSSV

(46)

Dondeky es el coeficiente de hidrélisis en dige calcula como media de

toda la experimentacion diarias antes del experimento respirométrico.

Los coeficientes de hidrdlisis se pueden considerar dentro de los rangos de

otros estudios realizados en similares condiciones (Tabla 13).

Tabla 13. Valores medios paradsk, y temperatura obtenidos por otros autores
ka, N* kn, h? T,°C
Brouwer et al., 1998. 0,73-2,17  19.5-21
Sollfrank y Gujer, 1991. 0.75 10
Sollfrank y Gujer, 1991. 1.04 20
Spanjers y 2,4 20

Vanrolleghem, 1995.
Ferrai et al., 2010. 0,08-0,2 20

Cokgor' et al 20009. 0,083 0,02 20

En dicha tabla se puede observar como la mayoria de experimentos se

realizaron a 20° C, por lo que los experimentos se realizaron a dicha temperatura.
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5.7.PRESENTACION DE RESULTADOS

Los resultados obtenidos durante la investigacion de fondo se muestran en
seis fases, como se expuso en el plan de trabajo. También se volveran a plasmar los
resultados de la investigacion de choque que fueron susceptibles de estudio junto

con los otros experimentos.

5.7.1. Experimento 2° con superficie de la membrana de 1,86°mtiempo de
retencién hidraulico de 18 horas y concentracion de solidos en suspension

en el licor mezcla de 4.559 mg/L.

En esta segunda fase de la investigacion de fondo se trabajé con dos
médulos de membrana con un total de superficie de filtracion de £,g&om un
caudal de filtrado de 26,7 L/h, por lo tanto se trabajé con una carga hidraulica de
14,4 Lnth. El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 40,1 L/h;

por lo tanto la carga hidraulica de contralavado fue de 21,8H./m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 1,86 mes de 6,8 rith atendiendo al ratio expuesto; este aire tiene la mision de
evitar un rapido ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma;
esta aireacion se hace en un tanque independiente del reactor biolégico donde se
encuentra el difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la

concentracion de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son, como se ha dicho, de 10
minutos, de los que 9 minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de

contralavado con agua ya ultrafiltrada.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica neta mediante la Ecuacion 5.
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Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,6
L/m®h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 24,8 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencion hidraulico de 18 h.

5.7.1.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 2 (TRH
18h, MLSS 4.559 mg/L)

Al igual que en las fases anteriores se calibraron las bombas de

alimentacion con el potenciometro previamente calibrado.

Como se comenté anteriormente, los caudales que puede tratar la planta
dependen de la superficie de las membranas, en modo de filtracién y con dos
médulos (superficie 1,86 Tny “dependiendo siempre de la calidad de agua de
entrada”; los valores tipicos para la ZW-10 deben variar entre 0,20 L/min (aprox.
13 L/(nth)) y 0,5 l/min (aprox. 32,2 L/(fh)) para evitar trabajar en carga
hidraulica critica donde las membranas sufririan un ensuciamiento mucho mas
rapido, llegando incluso a ser irreversible o hasta la rotura de las fibras de las
membranas, en trabajos previos se demostré que la carga hidraulica critica estaba
por debajo de 20 L/fh (Poyatos et al 2007)

La calibracion de los caudales en funciébn de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presion transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 14.
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Tabla 14. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracion de 128hrel

experimento 2.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
10,0 57 10,15 3,06
12,0 10,8 11,85 5,80
14,0 15,6 12,52 8,38
16,0 18,6 13,54 10,00
18,0 22,5 15,23 12,09
20,0 25,5 16,93 13,70
22,0 28,2 18,62 15,16
24,0 30,0 20,31 16,12

Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya

ecuacion es Y=1,7304x — 9,8036 como se observa en la Figura 67.
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Figura 67.Caudal en L/h frente al valor del potencidmetro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 1,86&mel experimento 2.

En la Figura 68 se aprecia la evolucion de la presion transmembrana medida

en funcidn de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a mayor
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potencia existe una mayor presién transmembrana. En la Figura 69, se observa
también cOmo aumenta la presion transmembrana al incrementarse el caudal, por lo
tanto existe una relacion entre potencia, caudal y presion transmembrana; al
aumentar la potencia de la bomba se incrementa el caudal a tratar de forma lineal y

a su vez la presién transmembrana.
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Figura 68. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 1,8&mel experimento 2.
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Figura 69. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86em el experimento 2.

Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presion maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realizé con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realiz6 una comprobacion semanal de la relacién de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potencidometros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigacion es de 26,73
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
21 %, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta queda
en el 31,5 %.
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5.7.1.2. Evolucibn de MLSS y MLSSV en el reactor bioldégico en el
Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

En esta segunda fase se pretendia estudiar como influye la concentracién de
MLSS en el biorreactor de membrana a los rendimientos de eliminacién de materia
organica y aireacion de sistema, queriéndose trabajar a concentraciones de MLSS
en torno a 6.000 mg/L.

En la Figura 70 se aprecia la evolucion de los solidos en suspension en el
licor mezcla y los sélidos en suspension volatiles del biorreactor en el segundo
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de solidos en suspension y se
realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.
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Figura 70. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 2 en el BRM.

La concentracion de MLSS y MLSSV en el sistema se ven incrementados
desde el primer dia, hasta una vez alcanzados los MLSS préximos a 6.000 mg/L,
entonces se aplica un balance de masas al sistema para obtener el caudal de purga
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necesario para mantener los MLSS constantes entorno a la concentracién deseada,
en este caso es de 3 L/dia. Este caudal de purga se aplico a partir del dia 32 de
experimentacion. Se obtuvo una concentracion de MLSS media en el sistema de

4.559 mg/L.

La separacion antes de aplicarse la purga se le denomina estado no
estacionario, después de aplicar la purga se alcanza el estado estacionario de
operacion el dia 33. Durante el estado estacionario los MLSSV fueron el 78,7% de

los totales.

5.7.1.3. Evolucion de las temperaturas en el Experimento 2 (TRH 18h,
MLSS 4.559 mg/L)

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realiz6 en
condiciones ambientales reales, por ello se observa en el segundo experimento que
también existe variabilidad en la temperatura. En esta fase se observa como las
temperaturas oscilan entre 16 y 30° C durante la fase de investigacion, y se
mantienen durante la fase de estado estacionario en torno a los 27° C (Figura 71).
Estas altas temperaturas y sin demasiada variabilidad son propias de la época en la
que se realizo la investigacion entre mayo y julio. La media de temperatura fue de
25,5° C.
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Figura 71.Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biologico en el
BRM en el experimento 2.

5.7.1.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS
4.559 mg/L)

En este apartado se vera la presion transmembrana existente en la segunda
fase de experimentacion.

En la Figura 72 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los
gue se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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Figura 72. Evolucién de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 2 (linea punteada:
limpieza quimica).

Durante la segunda fase de investigacion si se observan grandes presiones
alcanzadas y grandes diferencias entre la presion inicial y la presioén final, por lo que
se hizo necesario varias limpiezas quimicas para mantener la presion dentro de los
limites de seguridad de la membrana. Estas limpiezas quimicas se realizaron los dias
30, 45, 53 y 64, la segunda limpieza quimica dio lugar a un aumento de
concentracion que pudo ser debido a un error de medida o en la propia limpieza

quimica.

5.7.1.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el segundo

experimento.

204



Investigacion de Fondo

El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que

puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10).

En la Figura 73 estan representadas las permeabilidades iniciales al
contralavado y finales, apreciandose claramente que la permeabilidad inicial y final

desciende con el tiempo.
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Figura 73. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 2.

A continuacion se calcula la recuperacion de la membrana debida a las
limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de
recuperar la membrana tras el contralavado. En la Figura 74 estan representados los

porcentajes de recuperacion de permeabilidad en contralavado.
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Figura 74. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del experimento 2.

En dicha figura se aprecia que dicho porcentaje de recuperaciéon aumenta en

un momento inicial para luego mantenerse constante y finalmente descender.

5.7.1.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS
4.559 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.

En la Figura 75 se muestran los valores de PBOQO del influente al
biorreactor de membranas del segundo experimento. Los valores se mantuvieron
estables a lo largo del tiempo y muy parecidos a los del experimento 1. Soélo sufrié
una variacion significativa a partir del dia 50 hasta el 60. Esta aumento fue debido a

que se trabajo con agua residual como influente en condiciones reales.

La Figura 76 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas, es

decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
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un efluente de alta calidad a partir de los veinte dias de operacion. Este hecho es

normal teniendo en cuenta que la DQO y RRBRGiginadas a partir de la materia

paticulada se elimina por la membrana al filtrar practicamente todos los sélidos en

suspension (SS), quedando solo la fraccion soluble que se elimina mediante el

proceso biolégico cuando las condiciones de operacion son apropiadas.

Se mantuvo la alta eficiencia de eliminacidbn de materia organica estando

por debajo de 25 mg/L la DB@umpliendo la legislacion para el vertido de aguas

residuales urbanas. Esta alta eficiencia de eliminacion de materia organica en forma

de DBGQ y DQO se mantuvo incluso entre los dias 50 y 60 de experimentacion,

dgando constancia de la alta eficiencia de eliminacion del sistema incluso ante altas

variaciones de carga.
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Figura 75. Evolucion de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas en

el experimento 2.
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Figura 76. Evolucién de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 2.

5.7.1.7. Evolucion de pH y conductividad en el Experimento 2 (TRH 18h,
MLSS 4.559 mg/L)

Se analiz6 el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor

de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.

La Figura 77 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del
reactor biolégico del segundo experimento, no mostrando variaciones significativas

el pH estando por encima de la neutralidad.
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Figura 77.Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 2.
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La Figura 78 muestra la evolucion de la conductividad del influente y del
efluente del segundo experimento, mostrando un descenso significativo de la
conductividad al inicio del experimento coincidiendo con el periodo de puesta en
marcha manteniéndose luego constante hasta el dia 53 donde aumenta, estando por

encima de las 2.0005/cm entre los dias 51 y 60.
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Figura 78. Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el
experimento 2.

La Figura 79 muestra el pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor
de membranas, se observa una disminucion en la conductividad en los primeros dias
coincidente con el periodo de estado no estacionario y un aumento de la
conductividad en torno al dia 55 de operacion, al igual que el influente y el efluente.
No se observo variaciones significativas del pH, manteniéndose en torno a la

neutralidad durante todo el experimento.
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Figura 79. Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 2.

5.7.1.8. Evolucion de los soélidos en suspension en efluente e influente en el
Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

En este apartado se analizaran los sélidos en suspensién tanto a la entrada
del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el segundo experimento.

En la Figura 80 se observan los sélidos en suspensién y solidos en
suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones logicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacion procedente de la planta real.
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Figura 80. Evolucién de los sélidos en suspensiéon (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 2.

En la Figura 81 se observan los sdlidos en suspension y solidos en

suspension volatiles del efluente estando la mayoria del experimento por debajo de

10 mg/L, dejando constancia de la alta eficiencia de filtracion de las membranas a lo

largo del experimento, con independencia de las fluctuaciones de sélidos en

suspension en la alimentacion. Se supero este valor los primeros dias coincidiendo

con el periodo de estado no estacionario y el dia 40 en el que tuvo lugar una

limpieza quimica, por lo que probablemente los sdlidos proceden del

desprendimiento de biopelicula de la cara limpia de la membrana.
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Figura 81.Evolucion de los solidos en suspension (SS) y soélidos en suspension
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 2.
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5.7.1.9. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 2
(TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

En la Figura 82 se observa los analisis de tamafio y distribucion de las
particulas realizados semanalmente durante el segundo experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacion de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

También se observa que conforme se aleja de la semana de puesta en

marcha el nimero de particulas disminuye.
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Figura 82. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el
experimento 2.
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5.7.1.10. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterotrofos en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patégenos, se realizO un recuento semanal del indicador de
contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
haciéndolo coincidir con el analisis de tamafo y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patégenos.

La Figura 83 muestra el recuentoEleColi en forma de coliformes fecales

del segundo experimento donde el recuento tanto en el reactor biolégico como en el
influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el
experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables. Las
unidades de unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades
formadoras de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con
la escala propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del
experimento ya que si se expresara por mL no serian comparables haciéndose

despreciable.
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Figura 83. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 2.

En la Figura se observa que atendiendo a los coliformes fecales se cumple
la normativa durante todo el experimento menos la sexta semana que coincide con
un aumento de particulas atendiendo al analisis de tamafios y distribucion de
particulas coincidiendo con varias limpiezas quimicas que fueron necesarias en
torno al dia de analitica. Durante el resto del experimento el valor se encontré por
debajo del maximo permitido. A pesar del dato anémalo se mantiene la alta
eficiencia de eliminacién de patdgenos durante todo el experimento. Con estas
mediciones se comprueba que se cumple un requisito indispensable para la
reutilizacion de aguas residuales ya que, a pesar de que segun la medicion hay un

paso de E. Calies despreciable debido a la sensibilidad de la medida.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplira la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 84 se encuentran los

coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.
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Figura 84. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 2.

En dicha Figura se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como en algunos de los casos no cumple la normativa,
pero atendiendo sélo ala Colila cumpliria como se ha demostrado con la figura
anterior.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre sera mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,
luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
ningun tipo de patdégeno que afecte al sistema. En la Figura 85 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterétrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de
las variaciones de E. Coli
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Figura 85. Coliformes fecales, totales y heterotrofos detectados en el influente
durante el experimento 2.

5.7.1.11. Viscosidad en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

La Figura 86 muestra tanto la viscosidad interpolada a temperatura de
operacién como la viscosidad a 20° C para poder luego relacionar dicho parametro
con los otros parametros de operacion corregidos a dicha temperatura y los sélidos
en suspension del licor mezcla para apreciar la interrelacion existente entre dichos
parametros. De la Figura 86 se puede apreciar que las diferencias de viscosidad
interpolada a temperatura de operacion y 20° C no presentan diferencias

significativas y guarda una fuerte interrelacion.

Se puede concluir que sobre todo en los primeros dias (estado no
estacionario) la interrelacién entre dichos parametros es muy fuerte, aumentando la
viscosidad conforme aumentan los sélidos en suspension. Los ultimos dias se puede
apreciar un aumento de sélidos en suspension sin un aumento significativo de la

viscosidad, aunque si se observa interrelacion entre tendencias puntuales.
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Figura 86. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente
a los solidos en suspensidn del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS) durante el
experimento 2.

5.7.1.12. Alfa-factor en el Experimento 2 (TRH 18h, MLSS 4.559 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos

alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de

membranas. La Figura 87 muestra la evolucion de la concentracion de oxigeno

media obtenida.

C, mg/l
O RPN W H 01 O N 00 ©

Figura 87. Evolucién de la concentracién media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 2.
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En la Figura 88 se puede apreciar el tratamiento matematico de este
experimento por el que se obtuvo unglkorregida a 20° C de 6,16"16". La

temperatura a la que se realiz6 el experimento fue de 26,4° C.

In(C-Ct)

t, seg

Figura 88. Tratamiento matematico para la obtencién del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 2.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 1.1.10.1 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la Ecuacién 17.
In( ¢- ¢=In( ¢- ¢)- K alt congante- K all

Donde G es la concentracion de saturaciog,l& concentracion inicial de

oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.
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5.7.2. Experimento 3° con superficie de la membrana de 1,86°rtiempo de
retencién hidraulico de 18 horas y concentracion de sélidos en suspension

en el licor mezcla de 10.275 mg/L

En esta tercera fase de la investigacion de fondo se trabajé con dos mdédulos
de membrana con un total de superficie de filtracién de 1?86awn un caudal de
filtrado de 26,7 L/h, por lo tanto se trabajé con una carga hidraulica de 14m L/m
El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 40,1 L/h; por lo tanto

la carga hidraulica de contralavado fue de 21,5’h/m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 1,86 m es de 6,8 rith; este aire tiene la misién de evitar un rapido
ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma; esta aireacion se
hace en un tanque independiente del reactor biolégico donde se encuentra el
difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la concentracion

de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son de 10 minutos, de los que 9
minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de contralavado con agua ya

ultrafiltrada.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica neta mediante la Ecuacion 5.

Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,6
L/m®h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 24,8 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencion hidraulico de 18 h.
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5.7.2.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 3 (TRH
18h, MLSS 10.275 mg/L)

Al igual que en las fases anteriores se calibraron las bombas de

alimentacion con el potenciometro previamente calibrado.

Como se comenté anteriormente, los caudales que puede tratar la planta
dependen de la superficie de las membranas, en modo de filtracion y con dos
modulos (superficie 1,86 ny “dependiendo siempre de la calidad de agua de
entrada”; los valores tipicos para la ZW-10 deben variar entre 0,20 L/min (aprox.
13 L/(nth)) y 0,5 l/min (aprox. 32,2 L/(fh)) para evitar trabajar en carga
hidraulica critica donde las membranas sufririan un ensuciamiento mucho mas
rapido, llegando incluso a ser irreversible o hasta la rotura de las fibras de las
membranas en trabajos previos se demostré que la carga hidraulica critica estaba
por debajo de 20 L/fh (Poyatos et al 2007)

La calibracion de los caudales en funciébn de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presion transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 15.

Tabla 15. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con dos médulos de superficie total de filtracion de 128rel

experimento 3.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
15,0 17,4 11,85 9,35
20,0 19,2 13,54 10,32
25,0 24,0 15,57 12,90
30,0 26,4 16,93 14,19
35,0 28,2 18,62 15,16
40,0 30,0 19,64 16,12
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Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya
ecuacion es Y= 0,528x + 9,68 como se observa en la Figura 89.
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Figura 89. Caudal en L/h frente al valor del potenciémetro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 1,8@&mel experimento 3.

En la Figura 90 se aprecia la evolucidn de la presion transmembrana medida
en funcién de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a mayor
potencia existe una mayor presion transmembrana. En la Figura 91, se observa
también como aumenta la presion transmembrana al incrementarse el caudal, por lo
tanto existe una relacion entre potencia, caudal y presion transmembrana; al
aumentar la potencia de la bomba se incrementa el caudal a tratar de forma lineal y

a su vez la presién transmembrana.
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Figura 90. Presion transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 1,86mel experimento 3.
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Figura 91. Presion transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 1,86em el experimento 3.

Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presién maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
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membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realiz6 con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realiz6 una comprobacion semanal de la relacién de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potenciéometros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigacion es de 26,7
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
32 %, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta queda
en el 34,5 %.

5.7.2.2. Evolucibn de MLSS y MLSSV en el reactor bioldégico en el
Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

En esta tercera fase se pretendia estudiar como influye la concentracion de
MLSS en el biorreactor de membrana a los rendimientos de eliminacién de materia
organica y aireacion, queriéndose trabajar a concentraciones de MLSS en torno a
10.000 mg/L.

En la Figura 92 se aprecia la evolucion de los solidos en suspension en el
licor mezcla y los sdlidos en suspension voléatiles del biorreactor en el tercer
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de solidos en suspension y se
realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.
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Figura 92. Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 3 en el BRM.

La concentracion de MLSS y MLSSV en el sistema se ven incrementados
desde el primer dia, hasta una vez alcanzados los MLSS préximos a 10.000 mg/L,
entonces se aplica un balance de masas al sistema para obtener el caudal de purga
necesario para mantener los MLSS constantes entorno a la concentracion deseada,
en este caso es de 5,29 L/dia. Este caudal de purga se aplico a partir del dia 62 de
experimentacion. Se obtuvo una concentracion de MLSS media en el sistema de
10.275 mg/L.

La separacion antes de aplicarse la purga se le denomina estado no
estacionario, después de aplicar la purga se alcanza el estado estacionario de
operacién el dia 64. Durante el estado estacionario los MLSSV fueron el 85,3% de
los totales.
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5.7.2.3.
MLSS 10.275 mg/L)

Evolucion de las temperaturas en el Experimento 3 (TRH 18h,

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realizd en

condiciones ambientales reales, por ello se observa en el tercer experimento que

también existe variabilidad en la temperatura. En esta fase se observa como las

temperaturas oscilan entre 25 y 6° C durante la fase de investigacion, y se

mantienen durante la fase de estado estacionario en torno a los 15° C (Figura 93).

Este descenso de temperatura es tipico de la época que se realizé la investigacion

de septiembre a diciembre. Esta alta variabilidad es propia de la época en la que se

realizo la investigacion entre septiembre y diciembre. La media de temperatura fue

de 12,6° C.
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Figura 93. Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biologico en el

BRM en el experimento 3.
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5.7.2.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS
10.275 mg/L)

En este apartado se vera la presion transmembrana existente en la tercera

fase de experimentacion.

En la Figura 94 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los

gue se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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Figura 94. Evolucién de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 3 (linea punteada:
limpieza quimica).

Durante la tercer fase de investigacion se observan grandes presiones
alcanzadas y grandes diferencias entre la presion inicial y la presion final, se hizo
necesario varias limpiezas quimicas los dias 15, 31, 39, 53, 58, 89, 90 y 97 tanto de
HCIO como de &cido citrico sin obtenerse resultados de recuperacion, por lo que se
hizo necesario cambiar las membranas una vez terminado este experimento, ademas

se tomo la decision de instalar un tercer modulo de membranas para hacer frente a la
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carga hidraulica que previsiblemente aumentard en la siguiente fase de

experimentacién al modificar el tiempo de retencion hidraulico.

5.7.2.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacion de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el tercer

experimento.

El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que

puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10).

En la Figura 95 estan representadas las permeabilidades iniciales al
contralavado y finales, apreciandose claramente que la permeabilidad inicial y final
desciende al principio del experimento, aumentando ligeramente al final. En este
experimento se puede apreciar las bajas permeabilidades obtenidas en comparaciéon

con los ciclos anteriores.
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Figura 95. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 3.

227



Investigacion de Fondo

A continuacion se calcula la recuperacién de la membrana debida a las

limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de

recuperar la membrana tras el contralavado. En la Figura 96 estan representados los

porcentajes de recuperacion de permeabilidad en contralavado.
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Figura 96. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido al
contralavado del experimento 3.

En dicha figura se aprecia claramente que dicho porcentaje de recuperacion
aumenta con el tiempo pero se encuentra en valores pequefios salvo al final de
experimento, esto pudo ser debido a una limpieza intensiva de la membrana en su
interior debido a rotura. Por ello se tomé la decision de un cambio de membranas
junto con que las presiones de recuperacion eran préximas a las maximas marcadas

por el fabricante.

5.7.2.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS
10.275 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.
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DBOs, DQO [mg L-1]

En la Figura 97 se muestran los valores de PBO®QO del influente al
biorreactor de membranas del tercer experimento. Los valores se mantuvieron
estables a lo largo del tiempo y muy parecidos a los de los experimentos anteriores.
Sdlo sufrié algunas variaciones significativas los dias 30, 80 y 90 donde la carga del
influente se vio fuertemente incrementada. Estas variaciones se debieron a que se

trabajé con agua residual como influente en condiciones reales.

La Figura 98 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas, es
decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
un efluente de alta calidad desde el principio del experimento, hecho bastante
significativo ya que hubo que realizarse varias limpiezas quimicas a las membranas
durante este experimento y la calidad de efluente se vieron afectadas
significativamente. En todo momento se mantuvo la alta eficiencia de eliminacion
de materia organica estando los valores de DB® debajo de 25 mg/L y los de
DQO por debajo de 125 mg/L cumpliendo la legislacion para el vertido de aguas

residuales urbanas.
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Figura 97. Evolucién de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas en
el experimento 3.
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Figura 98. Evolucion de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 3.

5.7.2.7. Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 3 (TRH 18h,
MLSS 10.275 mg/L)

Se analiz6 el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor
de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.

La Figura 99 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del
reactor bioldgico del tercer experimento mostrando variaciones significativas entre

el dia 37 y 50 acercandose a la neutralidad en el periodo final del experimento.
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Figura 99. Evolucién del pH del influente y del efluente en el experimento 3.

230



Investigacion de Fondo

La Figura 100 muestra la evolucion de la conductividad del influente y del

del reactor bioldégico mostrando variaciones significativas. Sus valores disminuyeron

coincidiendo con el periodo de puesta en marcha y después la conductividad

presento variaciones al final del periodo del experimento.
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Figura 100.Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el

experimento 3.

La Figura 101 muestra el pH y conductividad del licor mezcla del

biorreactor de membranas, se observa una disminucion en la conductividad en los

ultimos dias coincidentes con la disminucion de conductividad observada en el

influente y efluente. EI pH se mantiene en torno a la neutralidad durante todo el

periodo del experimento, hecho bastante significativo que deja constancia de la alta

estabilidad del sistema ante variaciones de la carga.
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Figura 101.Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 3.

5.7.2.8. Evolucion de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 3 (TRH
18h, MLSS 10.275 mg/L)

En este apartado se expondran los datos obtenidos de evolucion de
compuestos nitrogenados que han tenido lugar durante el tercer experimento. En las
siguientes figuras la concentracién de nitrégeno esta expresada como miligramos de
nitrégeno total por litro para hacerlos directamente comparables. En la Figura 102 se
muestran la evolucion de los compuestos nitrogenados en la entrada del biorreactor
de membranas o influente, siendo claramente el mayor aporte de nitrégeno en forma
amoniacal, por el estado reducido del agua residual de entrada. En la Tabla 16 estan
recogidas las concentraciones de nitrito, nitrato y amonio medias y la desviacion

tipica.

232



Investigacion de Fondo

100

Oxigeno puro
90

Estado
estacionario

° Estado no e
80 estacionario

70 e

60 ® . °

50 L] LI ! ]

mgN/|

40 ° (] [ [

30 ... ° [ )

20 1o e ®

10

A

A
0 -Eeaoasy Lol ool NEVAA ANAATE AT AU A AV A AAA NN A A AL YYYYw rYYyv'y rYyYs Yy

MAR R P AR RSSO P P PP

dias

mNi, NO2 a Ni, NO3 e Ni, NH4

Figura 102. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento 3.

Tabla 16. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el

experimento 3.

NH,4, mgNt/L NO,, mgNt/L NOg3, mgNt/L

35,10 0,04 1,24

En la Figura 103 se muestra la evolucién de los compuestos nitrogenados a
la salida del biorreactor de membranas y se aprecia claramente una nitrificacion,
siendo los primeros dias la salida en forma amoniacal. Después de 13 dias de
operacion empieza claramente la nitrificacion en fase I, siendo el mayoritario el
nitrégeno en forma de nitrito, después aumentan los nitratos claramente, indicando

la correcta nitrificacion completa que tiene lugar en el sistema.
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Figura 103. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 3.

En la Figura 104 estan representados el Nitrégeno total tanto en el influente
como en el efluente expresado en miligramos de nitrégeno total por litro. En dicha
figura se deja clara constancia de la eliminacion de nitrogeno en el sistema y el

mantenimiento de correspondencia entre el nitrégeno total de entrada y de salida.
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Figura 104.Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,
nitritos y nitratos expresados como concentracién de nitrégeno tanto a la salida del biorreactor

de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 3.

5.7.2.9. Evolucion de los solidos en suspension en efluente e influente en el

Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

En este apartado se analizaran los solidos en suspension tanto a la entrada

del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el tercer experimento.

En la Figura 105 se observan los solidos en suspension y solidos en

suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones légicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacién procedente de la planta real.
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Figura 105.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 3.

En la Figura 106 se observan los solidos en suspension y solidos en
suspension volatiles del efluente estando siempre por debajo de 10 mg/L, dejando
constancia de la alta eficiencia de filtracion de las membranas a lo largo del
experimento, con independencia de las fluctuaciones de solidos en suspension en la

alimentacion.
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Figura 106.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 3.
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5.7.2.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 3
(TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

En la Figura 107 se observa los analisis de tamafio y distribucion de las
paticulas realizados semanalmente durante el tercer experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacién de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

También se observa que conforme se aleja de la semana de puesta en

marcha el nimero de particulas disminuye.
Mediante esta figura se deja constancia que en este experimento se dio un

funcionamiento irregular de las membranas debido al gran nimero de limpiezas

guimicas que se hicieron necesarias.
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Figura 107.Andlisis de tamafio y distribucidon de particulas del efluente durante el
experimento 3
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5.7.2.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterotrofos en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patégenos, se realizO un recuento semanal del indicador de
contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
haciéndolo coincidir con el andlisis de tamafio y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patogenos.

La Figura 108 muestra el recuento He Coli en forma de coliformes
fecales del tercer experimento donde el recuento tanto en el reactor biolégico como
en el influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el
experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables. Las
unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades formadoras
de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con la escala
propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del experimento ya que
si se expresara por mL no serian comparables haciéndose despreciable.
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Figura 108. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 3.

En la Figura se observa que durante este ciclo hubo una alta concentracion
de E. Coliposiblemente derivados de la multitud de limpiezas quimicas que tuvieron
que llevarse a cabo durante esta fase experimental, aunque la eliminacion sigui6

siendo de alta eficacia.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplira la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 109 se encuentran los
coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.

log UFC/ml
(63}
los UFC/100ml

Semana
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Figura 109. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 3.
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En dicha Figura se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como la concentracion de coliformes siguio siendo alta,

aungue siguio conservandose una alta eficiencia de eliminacion de patégenos.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre sera mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,
luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
ningun tipo de patdégeno que afecte al sistema. En la Figura 110 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterotrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de
las variaciones dE. Coli, salvo en las ultimas semanas de experimentacion debido

al comportamiento anémalo de las membranas.
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Figura 110.Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente
durante el experimento 3.
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5.7.2.12. Viscosidad en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

La Figura 111 muestra tanto la viscosidad interpolada a temperatura de
operacion como la viscosidad a 20° C para poder luego relacionar dicho parametro
con los otros parametros de operacion corregidos a dicha temperatura y los sélidos
en suspension del licor mezcla para apreciar la interrelacién existente entre dichos
parametros. De la Figura 111 se puede apreciar que las diferencias de viscosidad
interpolada a temperatura de operacion y 20° C no presentan diferencias

significativas y guarda una fuerte interrelacion.

Se puede concluir que sobre todo en los primeros dias (estado no
estacionario) la interrelacion entre dichos parametros si es bastante fuerte, incluso en
estado estacionario. Se observa por ejemplo que bajadas de sélidos en suspension en
el licor mezcla como en el dia 51 por labores de mantenimiento repercute
significativamente en la viscosidad, y que a elevados valores de sélidos en

suspension en el licor mezcla se mantienen también elevados valores de viscosidad.
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Figura 111.Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente
a los solidos en suspensidn del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS) durante el
experimento 3.
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5.7.2.13. Alfa-factor en el Experimento 3 (TRH 18h, MLSS 10.275 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos
alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de

membranas. La Figura 112 muestra la evolucion de la concentracién de oxigeno
media obtenida.
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Figura 112.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 3.

En la Figura 113 se puede apreciar el tratamiento matematico de este
experimento por el que se obtuvo unalkorregida a 20° C de 1,23146" La

temperatura a la que se realizo el experimento fue de 10° C.
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Figura 113.Tratamiento matematico para la obtencién del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencién del alfa-factor del experimento 3.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 1.1.10.1 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la Ecuacion 17.
In( c- ()2: In( c- g)— K @lt= condante- K ali

Donde G es la concentracion de saturaciop,l& concentracion inicial de

oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.
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5.7.3. Experimento 4° con superficie de la membrana de 2,79%rtiempo de
retencién hidraulico de 12 horas y concentracion de sélidos en suspension

en el licor mezcla de 4.017 mg/L

En esta cuarta fase de la investigacion de fondo se trabajo con tres modulos
de membrana con un total de superficie de filtracién de 2?&0awn un caudal de
filtrado de 40,1 L/h, por lo tanto se trabajé con una carga hidraulica de 14m L/m
El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 60,1 L/h; por lo tanto

la carga hidraulica de contralavado fue de 21,5’h/m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 2,79 m es de 10,2 ffh; este aire tiene la misién de evitar un rapido
ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma; esta aireacion se
hace en un tanque independiente del reactor biolégico donde se encuentra el
difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la concentracion

de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son de 10 minutos, de los que 9
minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de contralavado con agua ya

ultrafiltrada.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica neta mediante la Ecuacion 5.

Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,6
L/m®h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 37,2 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencion hidraulico de 12 h.
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5.7.3.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 4 (TRH
12h, MLSS 4.017 mg/L)

Al igual que en las fases anteriores se calibraron las bombas de

alimentacion con el potenciometro previamente calibrado.

Como se comenté anteriormente, los caudales que puede tratar la planta
dependen de la superficie de las membranas, en modo de filtracion y con tres
modulos (superficie 2,79 Pny “dependiendo siempre de la calidad de agua de
entrada”; los valores tipicos para la ZW-10 deben variar entre 0,20 L/min (aprox.
13 L/(nth)) y 0,5 L/min (aprox. 32,2 l/(fh)) para evitar trabajar en carga
hidraulica critica donde las membranas sufririan un ensuciamiento mucho mas
rapido, llegando incluso a ser irreversible o hasta la rotura de las fibras de las
membranas, en trabajos previos se demostré que la carga hidraulica critica estaba
por debajo de 20 L/fh (Poyatos et al 2007)

La calibracion de los caudales en funciébn de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presion transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 17
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Tabla 17. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracion de 2*7&hral

experimento 4.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
10,0 9,6 6,77 3,44
12,5 16,2 8,46 5,80
15,0 21,6 10,15 7,74
17,5 27,6 11,17 9,89
20,0 33,0 11,85 11,82
22,5 39,6 13,54 14,19
25,0 45,6 14,56 16,34
27,5 52,2 15,23 18,70
30,0 58,8 16,93 21,07
32,5 64,8 18,62 23,22
35,0 70,8 20,31 25,37

Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya

ecuacion es Y= 2,4502x -15,147 como se observa en la Figura 114.
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Figura 114.Caudal en L/h frente al valor del potenciémetro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®mel experimento 4.

En la Figura 115 se aprecia la evolucidn de la presion transmembrana
medida en funcion de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a
mayor potencia existe una mayor presion transmembrana. En la Figura 116, se
observa también como aumenta la presidn transmembrana al incrementarse el
caudal, por lo tanto existe una relacibn entre potencia, caudal y presion
transmembrana; al aumentar la potencia de la bomba se incrementa el caudal a

tratar de forma lineal y a su vez la presion transmembrana.
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Figura 115.Presién transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®&mel experimento 4.
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Figura 116.Presién transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 2,79en el experimento 4.
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Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presién maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realiz6 con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realizé una comprobacion semanal de la relacion de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potenciémetros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigacion es de 40,1
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
22,5%, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta

gueda en el 34,0%.

5.7.3.2. Evolucion de MLSS y MLSSV en el reactor bioldgico en el
Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

En esta cuarta fase se pretendia estudiar como influye la concentracion de
MLSS en el biorreactor de membrana trabajando a un TRH de 12 h en los
rendimientos de eliminacién de materia organica y aireacion, queriéndose trabajar

a concentraciones de MLSS en torno a 4.000 mg/L.

En la Figura 117 se aprecia la evolucion de los sélidos en suspension en el
licor mezcla y los sélidos en suspension volatiles del biorreactor en el cuarto
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de soélidos en suspensiéon y se
realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.
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Figura 117.Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 4 en el BRM.

La concentracion de MLSS y MLSSV en el sistema se ven incrementados
desde el primer dia, hasta una vez alcanzados los MLSS proximos a 4.000 mg/L,
entonces se aplica un balance de masas al sistema para obtener el caudal de purga
necesario para mantener los MLSS constantes entorno a la concentracion deseada,
en este caso es de 10 L/dia. Este caudal de purga se aplicé a partir del dia 16 de
experimentacion. Se obtuvo una concentracion de MLSS media en el sistema de
4.017 mgl/L.

La separacion antes de aplicarse la purga se le denomina estado no
estacionario, después de aplicar la purga se alcanza el estado estacionario de
operacién el dia 16. Durante el estado estacionario los MLSSV fueron el 88,7% de
los totales.
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5.7.3.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 4 (TRH 12h,
MLSS 4.017 mg/L)

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realizd en
condiciones ambientales reales, por ello se observa en el cuarto experimento
gue también existe variabilidad en la temperatura. En esta fase se observa como
las temperaturas oscilan entre 8 y 25° C durante la fase de investigacion, y se
mantienen durante la fase de estado estacionario en torno a los 10-15° C (Figura
172). Este aumento de temperatura es tipico que se del mes de septiembre a
diciembre que fue el periodo en el que se realizé este experimento. La media de
temperatura fue de 11,9° C.
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Figura 118.Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el
BRM en el experimento 4.

5.7.3.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS
4.017 mg/L)

En este apartado se vera la presion transmembrana existente en la cuarta

fase de experimentacion.
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PTM, Kpa

En la Figura 119 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los

que se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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Figura 119. Evolucion de la presion transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 4.

Durante la cuarta fase de investigacion se observa que se realizdé cuatro
limpiezas quimicas los dias 32, 39, 51 y 71, y que las subidas de las presiones se
dieron bastante espaciadas en el tiempo, lo que indica que el cambio en nimero de
membranas y cambio de membranas influy6é positivamente en el funcionamiento del

biorreactor de membranas.

5.7.3.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el cuarto

experimento.

252



Investigacion de Fondo

El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que
puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10).

En la Figura 120 estan representados las permeabilidades inicial al
contralavado y finales, que la permeabilidad inicial y final desciende al principio y
al final del experimento aumenta. También se puede observar que los valores de
permeabilidad obtenidos son mucho mayores que los obtenidos en los tres

experimentos anteriores.
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Figura 120. Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 4.

A continuacion se calcula la recuperacién de la membrana debida a las
limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de
recuperar la membrana tras el contralavado. En la Figura 121 estan representados

los porcentajes de recuperacion de permeabilidad en contralavado.
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Figura 121.Porcentaje de recuperacién de permeabilidad de las membranas debido
al contralavado del experimento 4.

En dicha figura se aprecia claramente que dicho porcentaje de recuperacion
aumenta con el tiempo. También se observa que los porcentajes de recuperacion
son mucho mas altos que los obtenidos en los tres experimentos anteriores donde

se usaron las membranas antiguas.

5.7.3.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS
4.017 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.

En la Figura 122 se muestran los valores de DBOQO del influente al
biorreactor de membranas del cuarto experimento. Los valores se mantuvieron algo

menos estables y menores a lo largo del tiempo que los de experimentos anteriores.

La Figura 123 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas,

es decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
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un efluente de alta calidad a partir del cuarto dia de operacion. Este hecho es normal
teniendo en cuenta que la DQO y DB®iginadas a partir de la materia particulada

se elimina por la membrana al filtrar practicamente todos los solidos en suspension
(SS), quedando sélo la fraccidn soluble que se elimina mediante el proceso

biolégico cuando las condiciones de operacion son apropiadas.

Se mantuvo una alta eficiencia de eliminacion de materia organica estando
por debajo de 25 mg/L la DB@umpliendo la legislacion para el vertido de aguas
residuales urbanas. Esta alta eficiencia de eliminacion de materia organica en forma
de DBGQ y DQO se mantuvo todos los dias menos entre el periodo comprendido
entre los dias 55 a 63 debido a las labores de limpieza de membrana intensivo que se

hizo necesario para recuperar la permeabilidad de las mismas.
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Figura 122.Evolucion de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas
en el experimento 4.
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Figura 123. Evolucion de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 4.
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5.7.3.7. Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 4 (TRH 12h,
MLSS 4.017 mg/L)

Se analizo el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor

de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.

La Figura 124 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del
reactor biologico del cuarto experimento, no mostrando variaciones significativas el
pH en el influente manteniéndose el valor por encima ligeramente de la neutralidad.
Sin embargo en el efluente si se observa una tendencia a la baja conincidiendo con
el estado no estacionario, después de este periodo no muestra variaciones

significativas.
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Figura 124.Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 4.

La Figura 125 muestra la evolucion de la conductividad del influente y del
efluente del reactor bioloégico del cuarto experimento, mostrando ambos una
tendencia a la baja coincidiendo con el periodo de estado no estacionario. Después
se mantiene constantes hasta el final del experimento disminuyendo a partir del dia
80.
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Figura 125.Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el
experimento 4.

La Figura 126 muestra el pH y conductividad del licor mezcla del
biorreactor de membranas, se observa una disminucion en la conductividad en los
primeros dias coincidente con el periodo de estado no estacionario y que disminuye
al final del experimento coincidiendo con la disminucién de conductividad del
influente y efluente los dltimos dias. El pH se mantiene en torno a la neutralidad
durante todo el periodo del experimento.
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Figura 126.Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 4.
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5.7.3.8. Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 4 (TRH
12h, MLSS 4.017 mg/L)

En este apartado se expondran los datos obtenidos de evolucion de
compuestos nitrogenados que han tenido lugar durante el cuarto experimento. En las
siguientes figuras la concentracidon de nitrégeno esta expresada como miligramos de
nitrdgeno total por litro para hacerlos directamente comparables. En la Figura 127 se
muestran la evolucion de los compuestos nitrogenados en la entrada del biorreactor
de membranas o influente, siendo claramente el mayor aporte de nitrégeno en forma
amoniacal por el estado reducido del agua residual de entrada. En la Tabla 18 estan

recogidas las concentraciones de nitrito, nitrato y amonio medias y la desviacion

tipica.
80 i . 1
Estado no. Estado Oxigeno puroI Aire
estacionarig estacionario 1 o
70 L] P | | n b
o . - 1 v °
60 ° [} ® | Co
) | .
~ 50 * I . o« . |
%) e © = . e . R 1 R . o
€ a0 o I ° I . S e o
[l ° [ ] ° .. o °
° ° °
30 —° I o * ! oo _° .
ol * o ° I
20 o . . |
| o I
10 .
|
0 fry ey orvy M ¥y rvvvy py pve FYORY COTYY Crvey rveved rlvve rvvy rrvvdd O

— (o] — (o] — (o] — [(e] — [(e] — [(e] — [(e] — [(e] — O —
— — N ™M (40] <t < Lo o © o M~ M~ o0} [o0] o
dias

mNi, NO2 a Ni, NO3 e Ni, NH4

Figura 127.Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento 4.
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Tabla 18. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el

experimento 4.

NH 4, mgNt/L NO2, mgNt/L NO3, mgNt/L

43,08 0,08 0,71

En la Figura 128 se muestra la evolucién de los compuestos nitrogenados a
la salida del biorreactor de membranas y se aprecia claramente una nitrificacion
desde los primeros dias al disminuir el nitrégeno en forma amoniacal y el dia 8
aumentar el nitrégeno en forma de nitrato. Pero no serd hasta los ultimos dias, a
partir del 86 cuando inhiben la nitrificacion total y aparecen nitritos, posiblemente,

como consecuencia de las bajas temperaturas en el reactor bioldgico.
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Figura 128.Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 4.

En la Figura 129 estan representados los nitrégenos totales tanto en el
influente como en el efluente expresados en miligramos de nitrégeno total por litro,
se deja clara constancia de la eliminacion de nitrégeno en el sistema y el

mantenimiento de correspondencia entre el nitrégeno total de entrada y de salida.
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Figura 129.Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,
nitritos y nitratos expresados como concentracién de nitrégeno tanto a la salida del biorreactor
de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 4.

5.7.3.9. Evolucion de los solidos en suspension en efluente e influente en el
Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

En este apartado se analizaran los solidos en suspension tanto a la entrada
del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el cuarto experimento.

En la Figura 130 se observan los solidos en suspension y solidos en
suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones légicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacién procedente de la planta real.
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Figura 130.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién

volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 4.

suspension volatiles del efluente estando siempre por debajo de 10 mg/L, dejando

En la Figura 131 se observan los sdlidos en suspension y sdlidos en

constancia de la alta eficiencia de filtracion de las membranas a lo largo del

experimento, con independencia de las fluctuaciones de sdlidos en suspension en la

alimentacion.
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Figura 131.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién

volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 4.
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5.7.3.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 4
(TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

En la Figura 132 se observa los analisis de tamafo y distribucion de las
particulas realizados semanalmente durante el cuarto experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacion de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

También se observa que conforme se aleja de la semana de puesta en

marcha el nimero de particulas disminuye.
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Figura 132.Andlisis de tamafio y distribucidon de particulas del efluente durante el
experimento 4.

5.7.3.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterotrofos en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patogenos, se realizd un recuento semanal del indicador de

contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
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haciéndolo coincidir con el andlisis de tamafio y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patogenos.

La Figura 133 muestra el recuento He Coli en forma de coliformes
fecales del cuarto experimento donde el recuento tanto en el reactor biologico como
en el influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el
experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables. Las
unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades formadoras
de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con la escala
propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del experimento ya que

si se expresara por mL no serian comparables haciéndose despreciable.

log UFC/mI
log UFC/100ml

Semana

m Decantador Primario @ Biorreactor O Salida UFC/100ml

Figura 133. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 4.

En la Figura se observa que el nimero de unidades formadoras de colonia
deE. Coli se encontraron muy por debajo del limite legal durante todo el periodo de

experimentacion llegandose incluso a la eliminacion en un 100%. Con estas
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mediciones se comprueba que se cumple un requisito indispensable para la
reutilizacion de aguas residuales ya que, a pesar de que segun la medicion hay un

paso de E. Calies despreciable debido a la sensibilidad de la medida.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplira la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 134 se encuentran los

coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.

log UFC/mI
(63}
los UFC/100ml
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Figura 134. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 4.

En dicha Figura se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como se cumple la normativa durante todo el periodo
de investigacién, hecho muy importante ya que incluso se cumple la normativa con
este indicador mas restrictivo cumpliendo los requerimientos legales para la
reutilizacion de aguas residuales con un gran rendimiento de eliminacion de

patogenos.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre sera mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,

luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
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ningun tipo de patégeno que afecte al sistema. En la Figura 135 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterotrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de

las variaciones de E. Coli
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Figura 135.Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente
durante el experimento 4.

5.7.3.12. Viscosidad en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

La Figura 136 muestra tanto la viscosidad interpolada a temperatura de
operacién como la viscosidad a 20° C para poder luego relacionar dicho parametro
con los otros parametros de operacion corregidos a dicha temperatura y los solidos
en suspension del licor mezcla para apreciar la interrelacion existente entre dichos
parametros. De la Figura 136 se puede apreciar que las diferencias de viscosidad
interpolada a temperatura de operacion y 20° C no presentan diferencias

significativas y guarda una fuerte interrelacion.

Se puede concluir que, sobre todo en los primeros dias (estado no
estacionario), la interrelacion entre dichos parametros si es bastante fuerte, incluso
en estado estacionario, donde un aumento de solidos en suspension como los

ocurridos en torno al dia 36, 65, y 76 repercute en un aumento de viscosidad
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Figura 136. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente
a los sélidos en suspension del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS) durante el
experimento 3.

5.7.3.13. Constantes cinéticas en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017
mg/L)

En el presente apartado se pretende plasmar los valores de los coeficientes
cinéticos tanto para la puesta en marcha como para el estado estacionario. Para ello
se hizo un experimento respirométrico semanalmente durante la puesta en marcha, y

otro justamente al finalizar el periodo de alimentacion con oxigeno puro y con aire.

En las siguientes tablas los valores aparecen en orden creciente de solidos
en suspension en el licor mezcla, por lo que sus valores aparecen también. Los
valores para la puesta en marcha y final de alimentacion con oxigeno puro se
muestran en la Tabla 19. En la Tabla 20 aparecen los valores de oxigeno puro y aire
justo al final del estado estacionario en el que se us6 uno y otro para suministrar las
condiciones Oxicas al sistema En la Tabla 19 se observa como todos los parametros
cinéticos y la Y disminuyen conforme aumenta la concentraciéon de MLSS en el
reactor biologico. En la Tabla 20 se observa que cuando se cambia de oxigeno puro

a aire para suministrar las condiciones Oxicas al reactor bioldgico tanto la constante
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de Monod como la k disminuyen notablemente, por el contrario |aykla Y
aumentan.

Tabla 19. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monog),(K

coeficiente de lisis (§, coeficiente de hidrdlisis (§ y coeficiente de carga (Y) durante el estado
no estacionario del experimento 4.

MLSS, mg/L  Kw, mg/L kg, dia® kg, dia® Y, mgMLSS/mgDQO

2.580 297,788 0,1862 0,8004 0,709
4.100 170,603 0,1718 0,3431 0,877
4.700 128,036 0,0855 0,2936 0,567
5.500 65,107 0,1117 0,2868 0,461
Tabla 20. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monog),(K

coeficiente de lisis (¥, coeficiente de hidrdlisis (§ y coeficiente de carga (Y) al final del estado

estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 4.

Gas MLSS, mg/L  Ku, mg/L kg, dia® kg, dia® Y, mgMLSS/mgDQO
Oxigeno Puro  4.500 160,335 0,1559 0,1710 0,600
Aire 4.600 50,095 0,789  0,3291 0,725

5.7.3.14. Alfa-factor en el Experimento 4 (TRH 12h, MLSS 4.017 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos
alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de
membranas. La Figura 137 y la Figura 138 muestran la evoluciéon de la
concentracién de oxigeno media obtenida tanto para el periodo de alimentacion con

oXigeno puro como con aire respectivamente.
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Figura 137.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de

membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 4
usando oxigeno puro.
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Figura 138.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de

membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 4
usando aire.

En las Figura 139 y Figura 140 se puede apreciar el tratamiento matematico
de este experimento cuando se us6 oxigeno puro y aire respectivamente por el que
se obtuvo una Ka corregida a 20° C de 2,8061G* y 1,078:1¢" s!

respectivamente. La temperatura a la que se realizaron los experimentos fueron de
18,1° C y 14,6° C respectivamente.
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Figura 139. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de

transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 4 usando
oxigeno puro.
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Figura 140.Tratamiento matematico para la obtencién del coeficiente de

transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 4 usando
aire.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 1.1.10.1 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la Ecuacién 17.
In( ¢- ¢=In( ¢- ¢)- K alt congante- K all

Donde G es la concentracion de saturaciog,l& concentracion inicial de

oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.
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5.7.4. Experimento 5° con superficie de la membrana de 2,79%rtiempo de
retencién hidraulico de 12 horas y concentracion de sélidos en suspension

en el licor mezcla de 7.873 mg/L

En esta quinta fase de la investigacion de fondo se trabajoé con tres modulos
de membrana con un total de superficie de filtracién de 2?&0awn un caudal de
filtrado de 40,1 L/h, por lo tanto se trabajé con una carga hidraulica de 14m L/m
El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 60,1 L/h; por lo tanto

la carga hidraulica de contralavado fue de 21,5’h/m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 2,79 m es de 10,2 ffh; este aire tiene la misién de evitar un rapido
ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma; esta aireacion se
hace en un tanque independiente del reactor biolégico donde se encuentra el
difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la concentracion

de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son de 10 minutos, de los que 9
minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de contralavado con agua ya

ultrafiltrada.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica neta mediante la Ecuacion 5.

Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,6
L/m®h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 37,2 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencion hidraulico de 12 h.
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5.7.4.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 5 (TRH
12h, MLSS 7.873 mg/L)

Al igual que en las fases anteriores se calibraron las bombas de

alimentacion con el potenciometro previamente calibrado.

Como se comenté anteriormente, los caudales que puede tratar la planta
dependen de la superficie de las membranas, en modo de filtracion y con tres
modulos (superficie 2,79 Pny “dependiendo siempre de la calidad de agua de
entrada”; los valores tipicos para la ZW-10 deben variar entre 0,20 L/min (aprox.
13 L/(nth)) y 0,5 L/min (aprox. 32,2 L/(Mmh)) para evitar trabajar en carga
hidraulica critica donde las membranas sufririan un ensuciamiento mucho mas
rapido, llegando incluso a ser irreversible o hasta la rotura de las fibras de las
membranas en trabajos previos se demostré que la carga hidraulica critica estaba
por debajo de 20 L/fh (Poyatos et al 2007)

La calibracion de los caudales en funciébn de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presion transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 21.
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Tabla 21. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracion de 2*7&hral

experimento 5.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
10,0 8,4 0,33 3,01
12,5 15,0 1,69 5,37
15,0 20,4 1,69 7,31
17,5 30,0 3,38 10,75
20,0 33,6 3,38 12,04
22,5 39,0 5,07 13,97
25,0 43,2 5,07 15,48
27,5 54,0 5,75 19,35
30,0 59,4 6,77 21,29
32,5 66,0 7,78 23,65
35,0 72,0 8,46 25,80

Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya

ecuacion es Y= 2,5331x -16,904 como se observa en la Figura 141.
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Figura 141. Caudal en L/h frente al valor del potenciometro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®mel experimento 5.

En la Figura 142 se aprecia la evolucion de la presion transmembrana
medida en funcion de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a
mayor potencia existe una mayor presion transmembrana. En la Figura 143, se
observa también como aumenta la presién transmembrana al incrementarse el
caudal, por lo tanto existe una relacion entre potencia, caudal y presion
transmembrana; al aumentar la potencia de la bomba se incrementa el caudal a

tratar de forma lineal y a su vez la presion transmembrana.
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Figura 142. Presién transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®&mel experimento 5.
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Figura 143.Presién transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 2,79em el experimento 5.
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Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presién maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realiz6 con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realizé una comprobacion semanal de la relacion de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potenciémetros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigacion es de 40,09
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
22,5%, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta

gueda en el 34,0%.

5.7.4.2. Evolucion de MLSS y MLSSV en el reactor bioldgico en el
Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

En esta quinta fase se pretendia estudiar como influye la concentracion de
MLSS en el biorreactor de membrana trabajando a un TRH de 12 h en los
rendimientos de eliminacién de materia organica y aireacion, queriéndose trabajar

a concentraciones de MLSS en torno a 7.000 mg/L.

En la Figura 144 se aprecia la evolucion de los sélidos en suspension en el
licor mezcla y los sdlidos en suspension volatiles del biorreactor en el quinto
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de soélidos en suspensiéon y se
realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.
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Figura 144.Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 5 en el BRM.

El Experimento 5 es una continuacion en el tiempo del Experimento 6
cambiando los MLSS y el TRC siendo la purga de 10,6 L/dia. Este caudal de purga
se aplicd desde el primer dia de experimentacion. Se obtuvo una concentracion de
MLSS media en el sistema de 7.873 mg/L. Durante el estado estacionario los
MLSSYV fueron el 89,8% de los totales.

5.7.4.3. Evolucién de las temperaturas en el Experimento 5 (TRH 12h,
MLSS 7.873 mg/L)

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realizd en
condiciones ambientales reales, por ello se observa en el cuarto experimento que
también existe variabilidad en la temperatura. En esta fase se observa como las
temperaturas oscilan entre 20 y 27° C durante la fase de investigacion, y se
mantienen durante la fase de estado estacionario en torno a los 26° C (Figura 145).
Estas altas temperaturas son tipicas del mes de junio y julio, que fue cuando se

llevd a cabo este experimento. La media de temperatura fue de 24,5° C.
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Figura 145.Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el
BRM en el experimento 5.

5.7.4.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS
7.873 mg/L)

En este apartado se vera la presion transmembrana existente en la quinta

fase de experimentacion.

En la Figura 146 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los

gue se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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Figura 146.Evolucion de la presiéon transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 5.

Durante la quinta fase de investigacion se observa que se realiz6 dos
limpiezas quimicas los dias 30 y 43, y que las subidas de las presiones se dieron
bastante espaciadas, manteniéndose la presion constante de contralavado a lo largo
del tiempo. Después de la primera limpieza quimica no hubo recuperacion de la
presion de contralavado, pero si de la presion final, por lo que no se repitié el

lavado.

5.7.4.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacién de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el quinto

experimento.
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El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que
puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10).

En la Figura 147 estan representadas las permeabilidades iniciales al
contralavado y finales, apreciandose claramente que la permeabilidad inicial y final

desciende con el tiempo para luego mantenerse constantes.
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Figura 147.Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 5.

A continuacion se calcula la recuperacion de la membrana debida a las
limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de
recuperar la membrana tras el contralavado. En la Figura 148 estan representados los
porcentajes de recuperacion de permeabilidad en contralavado.
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Figura 148.Porcentaje de recuperaciéon de permeabilidad de las membranas debido
al contralavado del experimento 5.

En dicha figura se aprecia claramente que dicho porcentaje de recuperacion
aumenta con el tiempo y que los valores obtenidos son mucho mayores que los

obtenidos para los primeros tres experimentos.

5.7.4.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS
7.873 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.

En la Figura 149 se muestran los valores de DBOQO del influente al
biorreactor de membranas del quinto experimento. Los valores se mantuvieron
estables a lo largo del tiempo, solo sufriendo variaciones significativas en momentos
puntuales, lo que hizo que no se viera afectado el normal funcionamiento del

biorreactor de membranas.
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La Figura 150 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas,
es decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
un efluente de excelente calidad desde el primer dia de operacion cumpliendo la

legislacion para el vertido de aguas residuales urbanas.
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Figura 149.Evolucion de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas
en el experimento 5.
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Figura 150. Evolucion de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 5.

5.7.4.7. Evolucion de pH y conductividad en el Experimento 5 (TRH 12h,
MLSS 7.873 mg/L)

Se analizo el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor

de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.
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La Figura 151 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del

reactor bioldgico del quinto experimento, no mostrando variaciones significativas el

pH en ambos.
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Figura 151. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 5.

La Figura 152 muestra la evolucion de la conductividad del influente y del

efluente del reactor biolégico del quinto experimento monstrando variaciones

significativas, esto se debe a que se trabajé en condiciones reales de alimentacion.
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Figura 152.Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el

experimento 5.

La Figura 153 muestra el pH y conductividad del licor mezcla de

biorreactor de membranas, se observan variaciones de conductividad coincidentes

con las variaciones mostradas en el influente y el efluente. El pH se mantiene en

torno a la neutralidad durante todo el periodo del experimento.
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Figura 153.Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 5.

5.7.4.8. Evolucién de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 5 (TRH
12h, MLSS 7.873 mg/L)

En este apartado se expondran los datos obtenidos de evolucion de
compuestos nitrogenados que han tenido lugar durante el quinto experimento. En las
siguientes figuras la concentracidon de nitrégeno esta expresada como miligramos de
nitrdgeno total por litro para hacerlos directamente comparables. En la Figura 154 se
muestran la evolucion de los compuestos nitrogenados en la entrada del biorreactor
de membranas o influente, siendo claramente el mayor aporte de nitrégeno en forma
amoniacal por el estado reducido del agua residual de entrada. En la Tabla 22 estan
recogidas las concentraciones de nitrito, nitrato y amonio medias y la desviacion

tipica.

283



Investigacion de Fondo

140

120 L

Oxigeno puro | Aire

A 4

«

100

Estado estacionario b

[ ]
I
I
|
|
|
80 . I
|
| |
!

mgN/|

60 2

40 e ses .

20

SR G A
dias

m Ni, NO2 a Ni, NO3 e Ni, NH4

Figura 154.Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento 5.

Tabla 22. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el
experimento 4.

NH,4, mgNt/L NO,, mgNt/L NOg3, mgNt/L

43,89 0,63 0,98

En la Figura 155 se muestra la evolucién de los compuestos nitrogenados a
la salida del biorreactor de membranas y se aprecia claramente el dominio de
nitritos, hay que recordar que se parte de las condiciones del experimento seis, a
partir del dia 37 se aprecia el aumento de nitrdgeno en forma de nitratos al entrar en

nitrificacion en fase |II.
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Figura 155. Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 5.

En la Figura 156 estan representados los nitrégenos totales tanto en el
influente como en el efluente expresados en miligramos de nitrégeno total por litro y
la conservacion de eliminacion de nitrogeno incluso frente a variaciones de la carga
como el ocurrido entre los dias 10 y 17. Se observa también cierta correspondencia
entre el nitrogeno total a la entrada y la salida. La eliminacion de nitrogeno llegé a
ser practicamente completa, pero nunca al 100%.
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Figura 156. Evolucién del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,
nitritos y nitratos expresados como concentracién de nitrégeno tanto a la salida del biorreactor
de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 5.
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5.7.4.9. Evolucion de los soélidos en suspension en efluente e influente en el

Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

En este apartado se analizaran los solidos en suspension tanto a la entrada

del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el quinto experimento.

En la Figura 157 se observan los solidos en suspension y solidos en

suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones logicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacién procedente de la planta real.
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Figura 157.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y soélidos en suspension
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 5.

En la Figura 158 se observan los sdlidos en suspension y sdlidos en

suspension volatiles del efluente estando siempre por debajo de 10 mg/L, dejando

constancia de la alta eficiencia de filtracion de las membranas a lo largo del

experimento, con independencia de las fluctuaciones de solidos en suspension en la

alimentacion.
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Figura 158.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 5.

5.7.4.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 5
(TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

En la Figura 159 se observa los analisis de tamafo y distribucion de las
particulas realizados semanalmente durante el quinto experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacion de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

Se observa una gran eficiencia de filtracién constante con el tiempo, ya que
en este experimento no existe puesta en marcha. Remarcar que la medicién de la 52
semana coincidio con periodos de limpieza quimica, por esta razon pudo deberse el

aumento de particulas por debajo de 0,4 um.
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Figura 159. Analisis de tamafio y distribucion de particulas del efluente durante el
experimento 5.

5.7.4.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterotrofos en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patégenos, se realizO un recuento semanal del indicador de
contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
haciéndolo coincidir con el andlisis de tamafio y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patogenos.

La Figura 160 muestra el recuento He Coli en forma de coliformes
fecales del quinto experimento donde el recuento tanto en el reactor biolégico como
en el influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el

experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
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formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables. Las
unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades formadoras
de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con la escala
propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del experimento ya que

si se expresara por mL no serian comparables haciéndose despreciable.

log UFC/mI
log UFC/100ml

Semana

B Decantador Primario @ Biorreactor O0 Salida UFC/100ml

Figura 160. Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 5.

En la Figura se observa que el niumero de unidades formadoras de colonia
deE. Coli se encontraron muy por debajo del limite legal durante todo el periodo de
experimentacion llegandose incluso a la eliminacion en un 100%. Con estas
mediciones se comprueba que se cumple un requisito indispensable para la
reutilizacion de aguas residuales ya que, a pesar de que segun la medicion hay un

paso de E. Calies despreciable debido a la sensibilidad de la medida.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplira la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 161 se encuentran los

coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.
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Figura 161.Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 5.

En dicha Figura se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como se cumple la normativa durante todo el periodo
de investigacion, hecho muy importante ya que incluso se cumple la normativa con
este indicador mas restrictivo cumpliendo los requerimientos legales para la
reutilizacion de aguas residuales con un gran rendimiento de eliminacion de

patogenos.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre serd mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,
luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
ningun tipo de patégeno que afecte al sistema. En la Figura 162 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterotrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de
las variaciones de E. Coli
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Figura 162.Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente
durante el experimento 5.

5.7.4.12. Viscosidad en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

La Figura 163 muestra tanto la viscosidad interpolada a temperatura de
operacién como la viscosidad a 20° C para poder luego relacionar dicho parametro
con los otros parametros de operacion corregidos a dicha temperatura y los solidos
en suspension del licor mezcla para apreciar la interrelacion existente entre dichos
parametros. De la Figura 163 se puede apreciar que las diferencias de viscosidad
interpolada a temperatura de operacion y 20° C no presentan diferencias
significativas y guarda una fuerte interrelacion. NoOtese que las mediciones de

viscosidad se realizaron del dia 30 al 45 debido a la imposibilidad de su ejecucion.

Se puede concluir que la interrelaciéon sélidos en suspension en el licor
mezcla y viscosidad es bastante alta, dado que aumentos de sélidos en suspension
conllevan aumentos en la viscosidad de una forma clara, lo que asegura que el dato

de viscosidad es representativo del experimento.
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Figura 163. Evolucion de la viscosidad a temperatura de operacion (T) y 20° C frente
a los solidos en suspensidn del licor mezcla del biorreactor de membranas (MLSS) durante el
experimento 5.

5.7.4.13. Constantes cinéticas en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873
mg/L)

En el presente apartado se pretende plasmar los valores de los coeficientes
cinéticos obtenidos al final del suministro de oxigeno puro y aire en estado
estacionario. Para ello se hizo un experimento respirométrico al finalizar el estado

estacionario en ambos casos.

En la Tabla 23 aparecen los valores de oxigeno puro y aire justo al final del
estado estacionario en el que se usaron para suministrar las condiciones 6xicas al
sistema. Se observa que cuando se cambia de oxigeno puro a aire para suministrar
las condiciones Oxicas al reactor biolégico tanto la constante de Mongd/ la X

aumentan, por el contrario lg klisminuye.
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Tabla 23. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monog),(K

coeficiente de lisis (¥, coeficiente de hidrdlisis (§ y coeficiente de carga (Y) al final del estado

estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 5.

Gas MLSS, mg/L  Kum, mg/L kg, dia’ ky, dia® Y, mgMLSS/mgDQO
Oxigeno Puro  7.800 43,079 0,0249 0,1845 0,762
Aire 7.600 12,639 0,0419 0,1780 0,669

5.7.4.14. Alfa-factor en el Experimento 5 (TRH 12h, MLSS 7.873 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos
alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de
membranas. La Figura 164 y Figura 165 muestran la evolucién de la concentracion

de oxigeno media obtenida tanto para el periodo de alimentacién con oxigeno puro
COmo con aire respectivamente.
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Figura 164.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de

membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 5
usando oxigeno puro.
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Figura 165.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencion del alfa-factor en el experimento 5
usando aire.

En la Figura 166 y Figura 167 se puede apreciar el tratamiento matematico
de este experimento cuando se usG oxigeno puro y aire respectivamente por el que
se obtuvo una Ka corregida a 20° C de 0,2231G* vy 0,011-1¢° s*
respectivamente. La temperatura a la que se realizaron los experimentos fueron de

25,6° C y 23,8° C respectivamente.
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Figura 166. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 5 usando
oxigeno puro.
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Figura 167. Tratamiento matematico para la obtencién del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 5 usando
aire.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 1.1.10.1 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la Ecuacién 17.
In( ¢- ¢=In( ¢- ¢)- K alt congante- K all

Donde G es la concentracion de saturaciog,l&€ concentracion inicial de

oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.
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5.7.5. Experimento 6 con superficie de la membrana de 2,79%mntiempo de
retencién hidraulico de 12 horas y concentracion de sélidos en suspension

en el licor mezcla de 11.192 mg/L

En esta sexta fase de la investigacion de fondo se trabaj6é con tres modulos
de membrana con un total de superficie de filtracién de 2?&0awn un caudal de
filtrado de 40,1 L/h, por lo tanto se trabaj6 con una carga hidraulica de 14 I/m
El caudal de contralavado fue 1,5 veces superior, esto es, de 60,1 L/h; por lo tanto

la carga hidraulica de contralavado fue de 21,5’h/m

El caudal de aire que es necesario aportar a la membrana con una superficie
de 2,79 m es de 10,2 ffh; este aire tiene la misién de evitar un rapido
ensuciamiento de la membrana al circular tangencial a la misma; esta aireacion se
hace en un tanque independiente del reactor biolégico donde se encuentra el
difusor de oxigeno puro. Siempre se mantuvo en ambos tanques la concentracion

de oxigeno disuelto entre 1,5y 2,5 mg/L.

Los ciclos de filtrado y de contralavado son de 10 minutos, de los que 9
minutos 45 segundos son de filtrado y 15 segundos de contralavado con agua ya

ultrafiltrada.

Como se describe en la introduccion del presente documento se puede

calcular la carga hidraulica mediante la Ecuacion 5.

Siendo la carga hidraulica neta aplicada en esta fase de operacion de 13,6
L/m®h. Por lo tanto, el caudal neto considerando los ciclos de filtrado y de
contralavado es de 37,3 L/h; teniendo en cuenta que el volumen de reactor

bioldgico es de 447 L, nos queda un tiempo de retencion hidraulico de 12 h.
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5.7.5.1. Calibrado de caudales de las membranas en el Experimento 6 (TRH
12h, MLSS 11.192 mg/L)

Al igual que en las fases anteriores se calibraron las bombas de

alimentacion con el potenciometro previamente calibrado.

La calibracion de los caudales en funcion de la potencia de los
potenciometros se realizé con agua potable, midiendo el volumen de filtrado por
unidad de tiempo y la presién transmembrana; se obtuvieron los resultados que

muestra la Tabla 24.

Tabla 24. Resultados del caudal frente a valores del potenciémetro en planta piloto de
biorreactores de membrana con tres médulos de superficie total de filtracién de 2?7énrel

experimento 6.

Potencia, % Q, L/h P, Kpa J, L/(nf h)
10,0 10,2 0,33 3,65
12,5 16,8 1,69 6,02
15,0 21,6 1,69 7,74
17,5 32,4 3,38 11,61
20,0 36,0 3,38 12,90
22,5 42,0 5,07 15,05
25,0 45,6 5,07 16,34
27,5 57,0 5,75 20,43
30,0 63,0 6,77 22,58
32,5 69,0 7,78 24,73
35,0 72,0 8,46 25,80

Se observa que la relacion existente entre potencia y caudal es lineal, cuya

ecuacion es Y= 2,5331x -16,904 como se observa en la Figura 168.
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Figura 168. Caudal en L/h frente al valor del potenciometro en % en la planta piloto
de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®&mel experimento 6.

En la Figura 169 se aprecia la evolucién de la presion transmembrana
medida en funcion de la potencia marcada en la bomba y se puede observar como a
mayor potencia existe una mayor presion transmembrana. En la Figura 170, se
observa también como aumenta la presién transmembrana al incrementarse el
caudal, por lo tanto existe una relacibn entre potencia, caudal y presion
transmembrana; al aumentar la potencia de la bomba se incrementa el caudal a

tratar de forma lineal y a su vez la presion transmembrana.
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Figura 169.Presién transmembrana frente a variaciones de potencia en la planta
piloto de biorreactores de membrana con médulo de 2,7®&mel experimento 6.
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Figura 170.Presién transmembrana frente al caudal en la planta piloto de
biorreactores de membrana con médulo de 2,7%&mel experimento 6.
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Siempre hay que trabajar a caudales por debajo de la presién maxima
admisible indicada por el fabricante, o presion de seguridad, que en el caso de las
membranas utilizadas es de -50 Kpa, segun marca el fabricante. Ademas, teniendo
en cuenta que este ensayo se realiz6 con agua potable, estas condiciones son las
mas favorables, por lo que se tiene que trabajar con valores de potencia mucho
menores para evitar un rapido ensuciamiento de la membrana o una rotura de la
misma. Se realizé una comprobacion semanal de la relacion de caudal suministrado
y potencia de la bomba para evitar oscilaciones en los caudales debido a la

variabilidad que pudiera ocasionarse en los potenciémetros.

El caudal de filtrado marcado en esta fase de la investigacion es de 40,1
L/h, por lo tanto la potencia que se le debe de aplicar a la bomba de filtrado es del
21,5%, fijandose una potencia de 1,5 veces superior para el contralavado, ésta

gueda en el 32,5%.

5.7.5.2. Evolucion de MLSS y MLSSV en el reactor bioldgico en el
Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

En esta sexta fase se pretendia estudiar como influye la concentracion de
MLSS en el biorreactor de membrana trabajando a un TRH de 12 h a los
rendimientos de eliminacién de materia organica y aireacion, queriéndose trabajar

a concentraciones de MLSS en torno a 10.000 mg/L.

En la Figura 171 se aprecia la evolucion de los sélidos en suspension en el
licor mezcla y los solidos en suspension volatiles del biorreactor en el sexto
experimento realizado. Se trabajo con acumulacion de soélidos en suspensiéon y se
realizaron purgas para conseguir estabilizar la planta en distintas concentraciones

de MLSS y asi analizar los distintos parametros investigados.
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Figura 171.Evolucion MLSS y MLSSV del experimento 6 en el BRM.

La concentracion de MLSS y MLSSV en el sistema se ven incrementados
desde el primer dia, hasta una vez alcanzados los MLSS préximos a 10.000 mg/L,
entonces se aplica un balance de masas al sistema para obtener el caudal de purga
necesario para mantener los MLSS constantes entorno a la concetracion deseada,
en este caso es de 32 L/dia. Este caudal de purga se aplicé a partir del dia 57 de
experimentacion. Se obtuvo una concentracion de MLSS media en el sistema de
11.192 mg/L.

La separacion antes de aplicarse la purga se le denomina estado no
estacionario, después de aplicar la purga se alcanza el estado estacionario de
operacién el dia 47. Durante el estado estacionario los MLSSV fueron el 84,4% de
los totales.
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5.7.5.3.
MLSS 11.192 mg/L)

Evolucion de las temperaturas en el Experimento 6 (TRH 12h,

Como se ha comentado anteriormente la investigacion se realizd en
condiciones ambientales reales, por ello se observa en el cuarto experimento que
también existe variabilidad en la temperatura. En esta fase se observa como las
temperaturas oscilan entre 25 y 10° C durante la fase de investigacion, y se
mantienen durante la fase de estado estacionario en torno a los 10° C (Figura 118).
Este ascenso de temperatura es tipico de la época que se realizé la investigacion de
febrero a mayo. La media de temperatura fue de 19,5° C.
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Figura 172.Evolucion de la temperatura en el interior del reactor biolégico en el
BRM en el experimento 6.

5.7.5.4. Presiones de funcionamiento en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS
11.192 mg/L)

En este apartado se vera la presion transmembrana existente en la sexta fase

de experimentacion.
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En la Figura 173 se observa la evolucion de la presion transmembrana a lo
largo del experimento. Se pueden apreciar los cambios de presion los dias en los

que se realizo la limpieza quimica con HCIO.
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Figura 173.Evolucion de la presiéon transmembrana en el inicio del ciclo de filtrado,
final del ciclo de filtrado y en el ciclo de contralavado en el experimento 6.

Durante la sexta fase de investigacion se observan tres grandes variaciones
de presiones alcanzadas, que pudieron ser debidas a vertidos ya que se trata de
condiciones reales de alimentacion, en estos puntos se hizo necesario limpieza
intensiva los dias 30, 44 y 60 para eliminar impurezas de caracter inorganico.
Después de estos vertidos las presiones no varian manteniéndose estable.

5.7.5.5. Permeabilidad de las membranas y recuperacion de permeabilidad
por contralavado en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

A continuacion se exponen los resultados obtenidos de permeabilidad antes
y después de realizarse el contralavado de las membranas durante el sexto

experimento.
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El concepto de permeabilidad (K) se define como la cantidad de caudal que
puede filtrar la membrana por superficie y por presion (Ecuacion 10).

En la Figura 174 estan representados las permeabilidades inicial al
contralavado y finales, apreciandose claramente que la permeabilidad inicial y final

desciende con el tiempo para luego permanecer practicamente constantes.
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Figura 174.Permeabilidad inicial o anterior a contralavado y permeabilidad final o
posterior al contralavado del experimento 6.

A continuacion se calcula la recuperacion de la membrana debida a las
limpiezas quimicas y contralavado, es decir, la permeabilidad que es capaz de
recuperar la membrana tras el contralavado. En la Figura 175 estan representados

los porcentajes de recuperacion de permeabilidad en contralavado.
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Figura 175. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad de las membranas debido
al contralavado del experimento 6.

En dicha figura se aprecia claramente que dicho porcentaje de recuperacion
permanece practicamente constante. Hay que destacar que los valores de
recuperacion en este experimento no son tan altos como los obtenidos en el caso de
los experimentos 4 y 5 a pesar de trabajar con las membranas nuevas, esto pudo
deberse al hecho de que se trabajé con bajas concentraciones de sélidos en

suspension.

5.7.5.6. Evolucion de la DBy DQO en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS
11.192 ng/L)

En este apartado se muestran los valores desDBOQO, tanto del
efluente (agua residual) procedente de la salida del decantador primario de la planta
de aguas residuales que constituye el influente del biorreactor de membranas, como

el efluente del biorreactor de membranas.

En la Figura 176 se muestran los valores de DBOQO del influente al
biorreactor de membranas del primer experimento. Los valores fluctuaron durante
los primeros 45 dias, terminando en un incremento significativo en la carga

organica. A pesar de esto no se vio afectado el normal funcionamiento del
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biorreactor de membranas. Estas fluctuaciones se debieron a que se trabajé en

condiciones reales.

La Figura 177 muestra los valores de salida del biorreactor de membranas,
es decir del agua permeada a través de la membrana. Los valores obtenidos muestran
un efluente de alta calidad a partir de los cinco dias de operacion. Este hecho es
normal teniendo en cuenta que la DQO y RB®Wiginadas a partir de la materia
paticulada se elimina por la membrana al filtrar practicamente todos los sélidos en
suspension (SS), quedando sélo la fraccion soluble que se elimina mediante el

proceso biolégico cuando las condiciones de operacion son apropiadas.

Solo aumentaron su valor los Ultimos dias, pero se mantuvo la alta
eficiencia de eliminacién de materia organica igualmente estando por debajo de 25
mg/L de DBQ y DQO por debajo de 125 mg/L cumpliendo la legislacion para el
vertido de aguas residuales urbanas. Las PB® la fase experimental no se
obtuvieron correctamente, luego para la discusion solo se tomaron los primeros

valores de la fase de aireacion con aire.
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Figura 176.Evolucion de DQO y DB@del influente del biorreactor de membranas
en el experimento 6.
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Figura 177.Evolucion de DQO y DB@del efluente del biorreactor de membranas en
el experimento 6.

5.7.5.7. Evolucién de pH y conductividad en el Experimento 6 (TRH 12h,
MLSS 11.192 mg/L)

Se analiz6 el pH y la conductividad tanto en el influente, en el biorreactor

de membranas, como en el efluente a lo largo de todo el experimento.

La Figura 178 muestra la evolucién del pH influente y del efluente del
reactor biolégico del sexto experimento, no mostrando variaciones significativas el

pH salvo al principio del experimento.
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Figura 178. Evolucion del pH del influente y del efluente en el experimento 6.

La Figura 179 muestra la evolucion del pH del influente y del efluente del
reactor biologico del sexto experimento, tanto en el efluente mostré variaciones
signfiicativas durante el periodo de estado no estacionario y al final del experimento
mostrando un descenso significativo. En el efluente varié durante todo el
experimentd debido a las fluctuaciones derivadas de trabajar en condiciones reales

de alimentacion
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Figura 179.Evolucion de la conductividad del influente y del efluente en el
experimento 6.

La Figura 180 muestra el pH y conductividad del licor mezcla de
biorreactor de membranas, se observa un aumento en la conductividad los primeros
dias y un descenso los ultimos coincidentes con la disminucion de conductividad

observada en el influente.
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Figura 180.Evolucion del pH y conductividad del licor mezcla del biorreactor de
membranas en el experimento 6.

5.7.5.8. Evolucion de nitrito, nitrato y amonio en el Experimento 6 (TRH
12h, MLSS 11.192 mg/L)

En este apartado se expondran los datos obtenidos de evolucion de
compuestos nitrogenados que han tenido lugar durante el sexto experimento. En las
siguientes figuras la concentracion de nitrégeno esta expresada como miligramos de
nitrégeno total por litro para hacerlos directamente comparables. En la Figura 181 se
muestran la evolucion de los compuestos nitrogenados en la entrada del biorreactor
de membranas o influente, siendo claramente el mayor aporte de nitrégeno en forma
amoniacal por el estado reducido del agua residual de entrada. En la Tabla 25 estan
recogidas las concentraciones de nitrito, nitrato y amonio medias y la desviacion

tipica.
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Figura 181.Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la entrada del biorreactor de membranas o influente durante el experimento 6.

Tabla 25. Concentracion media de amonio, nitrito y nitrato en el influente en el

experimento 6.

NH,4, mgNt/L NO,, mgNt/L NOg3, mgNt/L

63,58 0,05 0,85

En la Figura 182 se muestra la evolucion de los compuestos nitrogenados a
la salida del biorreactor de membranas y se aprecia claramente el descenso con el
tiempo del nitrdgeno en forma amoniacal, empezando la nitrificacion en fase | el dia
81, esta nitrificacion continuard como ya se vio en el experimento cinco que

cronolégicamente se realizé después de este experimento.
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Figura 182.Evolucion de los compuestos nitrogenados en forma de amonio, nitritos
y nitratos a la salida del biorreactor de membranas o efluente durante el experimento 6.

En la Figura 183 estan representados los nitrégenos totales tanto en el
influente como en el efluente expresados en miligramos de nitrégeno total por litro.
Se observa que hasta que no empieza la nitrificacion en fase | (dia 81) no empieza a
existir una correlacion entre nitrégeno de entrada y de salida y a aumentar la

eliminacién de nitrogeno.
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Figura 183.Evolucion del total de compuestos nitrogenados en forma de amonio,
nitritos y nitratos expresados como concentracién de nitrégeno tanto a la salida del biorreactor
de membranas o efluente, como en el influente, durante el experimento 6.

5.7.5.9. Evolucion de los solidos en suspension en efluente e influente en el
Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

En este apartado se analizaran los solidos en suspension tanto a la entrada
del biorreactor de membrana o influente y a la salida del biorreactor de membrana o

efluente en el sexto experimento.

En la Figura 184 se observan los solidos en suspension y solidos en
suspension volatiles del influente mostrando fluctuaciones légicas al trabajar en

condiciones reales de alimentacién procedente de la planta real.
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Figura 184.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del influente de entrada del biorreactor de membranas en el experimento 6.

En la Figura 185 se observan los sdlidos en suspension y sdlidos en
suspension volatiles del efluente estando siempre por debajo de 10 mg/L, dejando
constancia de la alta eficiencia de filtracion de las membranas a lo largo del
experimento, con independencia de las fluctuaciones de sdlidos en suspension en la

alimentacion.
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Figura 185.Evolucion de los sélidos en suspension (SS) y solidos en suspensién
volatiles (SSV) del efluente de salida del biorreactor de membranas en el experimento 6.
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5.7.5.10. Analisis del tamafio y distribucion de particulas en el Experimento 6
(TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

En la Figura 186 se observa los analisis de tamafo y distribucion de las
particulas realizados semanalmente durante el sexto experimento a la salida del
biorreactor de membranas o efluente. Se observa si se atiende a la escala una gran
eliminacion de particulas por tamafio, observandose que la mayoria de particulas a la

salida estan por debajo de 0,8 um.

También se observa que conforme se aleja de la semana de puesta en

marcha el nimero de particulas disminuye.
Resefiar que en este experimento se alcanza rapidamente la disminucion del

namero de particulas debido al cambio de membranas y aumento de superficie de

filtracion.
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Figura 186.Andlisis de tamafio y distribucidon de particulas del efluente durante el
experimento 6.
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5.7.5.11. Determinacion de coliformes fecales, coliformes totales vy
heterotrofos en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

Con el fin de estudiar la capacidad del sistema para eliminar
microorganismos patégenos, se realizO un recuento semanal del indicador de
contaminacion fecal de coliformes totales y fecales (en forntasdeerichia coli
haciéndolo coincidir con el andlisis de tamafio y distribucion de particulas. Este
parametro de contaminacion microbioldgica es el fijado por la normativa de las

aguas regeneradas.

Durante el periodo del experimento se estudiaron tres puntos de muestreo:
la entrada de la planta piloto, el biorreactor y la salida, para asi poder estudiar la

capacidad del sistema para eliminar microorganismos patogenos.

La Figura 187 muestra el recuento He Coli en forma de coliformes
fecales del sexto experimento donde el recuento tanto en el reactor biolégico como
en el influente es muy similar, sin mostrar cambios significativos durante todo el
experimento. El recuento se expresa en unidades del logaritmo de unidades
formadoras de colonias por mililitro para hacerlas directamente comparables.

Las unidades formadoras de colonias del efluente se expresaron en unidades
formadoras de colonia por cada 100 mL para hacerlas directamente comparables con
la escala propuesta por la normativa y para ver su tendencia a lo largo del
experimento ya que si se expresara por mL no serian comparables haciéndose

despreciable.
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Figura 187.Coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 6.

En la Figura se observa que en todo momento la cantid& @eli se
mantiene baja, incluso durante la fase de estado no estacionario, su valor se redujo
por debajo de los limites legales llegandose incluso a la eliminacion en un 100%.
Con estas mediciones se comprueba que se cumple un requisito indispensable para
la reutilizacion de aguas residuales ya que, a pesar de que segun la medicién hay un

paso de E. Calies despreciable debido a la sensibilidad de la medida.

Para ahondar mas en este requerimiento legal se realiz6 el recuento de
coliformes totales, ya que al ser mas restrictiva siempre cumplirad la normativa para
E. Coli si se cumple para este indicador. En la Figura 188 se encuentran los

coliformes fecales detectados en el influente, biorreactor de membrana y efluente.
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Figura 188. Coliformes totales detectados en el influente, biorreactor de membrana y
efluente durante el experimento 6.

En dicha Figura se puede apreciar como se conserva la relacion coliformes
del influente y biorreactor, y como aumenta el recuento de coliformes, aunque
cumpliendo con losg. Coli se cumple los requerimientos legales para la
reutilizacion de aguas residuales con un gran rendimiento de eliminacion de

patdgenos.

Tal como se dijo en materiales y métodos se hizo un recuento de
heterétrofos que engloban a Ea Coli, por lo que siempre serd mayor que el
recuento de coliformes fecales, y bacterias del ambiente que se alimentan de estas,
luego el que se mantengan en un valor constante es un buen indicador de que no hay
ningun tipo de patégeno que afecte al sistema. En la Figura 189 se pueden ver los
coliformes fecales, totales y heterétrofos obtenidos en el influente donde se aprecia
que los heterétrofos se mantienen constantes a lo largo del experimento a pesar de

las variaciones de E. Coli
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Figura 189.Coliformes fecales, totales y heterétrofos detectados en el influente
durante el experimento 6.

5.7.5.12. Viscosidad en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

Durante este periodo de investigacion el viscosimetro tuvo que ser reparado
y reemplazado por uno nuevo, luego no se obtuvieron datos de viscosidad, pero si
puede estimarse a partir de los datos de viscosidad en estado estacionario de los dos
ciclos posteriores en el tiempo, que son los experimentos 4 y 5 donde se empleé el
viscosimetro nuevo. Para ello se tomaron los datos de viscosidad a 20° C y se
extrapold a la concentracion de solidos en suspensidon en el equilibrio, en este caso
11.192 mgl/L.

Para cerciorarnos de que el dato es coherente se comparé con el dato
obtenido para el viscosimetro antiguo a aproximadamente los mismos MLSS en

estado estacionario.

Después de ver estos datos podemos concluir que la extrapolacion y la
comprobacion posterior son aptos para tomar el dato de viscosidad en este

experimento como 11,2 Cp a 20° C.
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5.7.5.13. Constantes cinéticas en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192
mg/L)

En el presente apartado se pretende plasmar los valores de los coeficientes
cinéticos tanto para la puesta en marcha como para el estado estacionario. Para ello
se hizo un experimento respirométrico semanalmente durante la puesta en marcha, y

otro justamente al finalizar el periodo de alimentacién con oxigeno puro y con aire.

En las siguientes tablas los valores aparecen en orden creciente de solidos
en suspension en el licor mezcla, por lo que sus valores aparecen también. Los
valores para la puesta en marcha y final de alimentacion con oxigeno puro se
muestran en la Tabla 26. En la Tabla 27 aparecen los valores de oxigeno puro y aire
justo al final del estado estacionario en el que se us6 uno y otro para suministrar las
condiciones o6xicas al sistema. En la Tabla 26 se observa como todos los parametros
cinéticos disminuyen conforme aumenta la concentracion de MLSS en el reactor
biolégico mientras la Y permanece practicamente constante. En la Tabla 27 se
observa que cuando se cambia de oxigeno puro a aire para suministrar las
condiciones o6xicas al reactor bioldgico tanto la constante de Monod como la k

aumentan, por el contrario lgl/ la Y disminuyen.

Tabla 26. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monog),(K
coeficiente de lisis (§, coeficiente de hidrdlisis (§ y coeficiente de carga (Y) durante el estado

no estacionario del experimento 6.

MLSS, mg/L Ky, mg/L kg, dia’ kg, dia® Y, mgMLSS/mgDQO

3.420 73,954 0,1040 0,6550 0,931
5.200 68,002 0,0520 0,3869 0,935
6.400 43,294 0,0332 0,3189 0,953
8.400 2,566 0,0243 0,3013 0,959
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Tabla 27. Solidos en suspension en el licor mezcla, constante de Monog),(K
coeficiente de lisis (¥, coeficiente de hidrdlisis (§ y coeficiente de carga (Y) al final del estado

estacionario suministrando oxigeno puro y aire en el experimento 6.

Gas MLSS, mg/L Ky, mg/L kg, dia’ ky, dia® Y, mgMLSS/mgDQO
Oxigeno Puro  12.600 3,647 0,0142 0,1266 0,871
Aire 11.400 5,447 0,2376  0,1021 0,867

5.7.5.14. Alfa-factor en el Experimento 6 (TRH 12h, MLSS 11.192 mg/L)

Para la medicion se hizo la media de la concentracion de oxigeno a dos
alturas distintas. Se partié de una alta concentracion de oxigeno en el biorreactor de
membranas. La Figura 190y la Figura 191 muestran la evolucion de la concentracion

de oxigeno media obtenida tanto para el periodo de alimentacién con oxigeno puro
CcOmo con aire respectivamente.
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Figura 190.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de

membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 6
usando oxigeno puro.
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Figura 191.Evolucion de la concentracion media de oxigeno en el biorreactor de
membranas durante el experimento para la obtencién del alfa-factor en el experimento 6
usando aire.

En la Figura 192 y la Figura 193 se puede apreciar el tratamiento
matematico de este experimento cuando se usé oxigeno puro Yy aire
respectivamente por el que se obtuvo upa ¢orregida a 20° C de 0,226" s'y
1,31410* s' respectivamente. La temperatura a la que se realizaron los

experimentos fueron de 14,9° C y 22,1° C respectivamente.
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Figura 192. Tratamiento matematico para la obtencion del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 6 usando
oxigeno puro.
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Figura 193.Tratamiento matematico para la obtencién del coeficiente de
transferencia de masas conducente a la obtencion del alfa-factor del experimento 6 usando
aire.

Tal y como se describe en el Materiales y Métodos punto 5.3.15 el

coeficiente de transferencia de masas se obtiene mediante la Ecuacién 17.
In( ¢- ¢=In( ¢- ¢)- K alt congante- K all

Donde G es la concentracion de saturaciog,l& concentracion inicial de

oxigeno disuelto (8 mg/L) y C la concentracion de oxigeno disuelto en cada instante.

5.7.5.15. Analisis SEM/EDX.

En este apartado se procede a la exposicion de los resultados de integridad
obtenidos de los distintos modulos de membranas usados antes del cambio de
membranas, al final del experimento 3, y después del cambio de membranas, a partir
del experimento 4. En la Figura 194 y Figura 195 se observan las muestras de
membranas preparadas para el analisis de SEM (microscopia electronica de barrido)
de las dos etapas diferenciadas. Las membranas nombradas como BFM es de la
biopelicula formada, H, después de lavado con hipoclorito y HC después de lavado
con citrico. Las que estan seguidas de | es de la parte interna de la membrana. Por

altimo las membranas antiguas son las terminadas en 05, y las nuevas en 09.
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Figura 194.Fotografia de las muestras de membranas antiguas y nuevas para
realizarse el SEM (Microscopia electronica).

Figura 195.Fotografia de las muestras de membranas nuevas para realizarse el
SEM (Microscopia electrénica).
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Para el caso de las membranas nuevas, es decir, las que se usaron a partir
del experimento 3, no se encontraron particulas en el interior de la membrana, tal

como se puede apreciar en la Figura 196.

Fite-Name=HCL 09 2238.tif
User Text=HR"

Figura 196. Andlisis de SEM de las membranas nuevas a resolucion de:400

Las roturas observadas en la Figura son roturas debido al corte realizado
para abrir la membrana, por lo que se tratan de cortes limpios, pero no se observa

rotura de membranas ni ensuciamiento entre hebras.

También se hicieron andlisis SEM/EDX (Espectroscopia de fluorescencia
de rayos X) de los compuestos quimicos elementales de componentes en la
superficie de la membrana para ver cuales eran los que podian provocar el
ensuciamiento de las membranas y qué sustancias habian ensuciado o dafiado la
membrana. Este experimento se realiz6 para ambos casos, tanto para las antiguas

membranas como para las nuevas.

Se realiz6 también SEM/EDX de la biopelicula formada en la superficie de
las membranas para el caso de las membranas nuevas (Figura 197), siendo la
composicion principal carbono, oxigeno y fésforo atribuidos a los microorganismos
observados, no encontrandose ningiin metal o cuerpo extrafio que pudiera dafar a la

membrana.
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Figura 197.Andlisis de SEM de la biopelicula formada en las membranas nuevas a
resolucion de 18m.

En el caso de las membranas nuevas, las utilizadas a partir del experimento
4, mediante EDX so6lo se encontrdndose en el caso de las membranas nuevas
carbono, oxigeno y fésforo en minimas cantidades, reafirmando que las membranas
no tuvieron deterioro durante los tres ultimos experimentos de la investigacion de
fondo. La integridad de la membrana se mantuvo después de realizarse limpiezas

guimicas.

Se realiz6 también SEM de la biopelicula formada en la superficie de las
membranas para el caso de las membranas nuevas (Figura 198), siendo la
composicion principal carbono, oxigeno y fésforo atribuidos a los microorganismos
observados, no encontrandose ningiin metal o cuerpo extrafio que pudiera dafar a la
membrana.

325



Investigacion de Fondo

Figura 198. Andlisis de SEM de la biopelicula formada en las membranas nuevas a
resolucion de 18m.

En el caso de las membranas nuevas, las utilizadas a partir del experimento
4, mediante EDX solo se encontr6 carbono, oxigeno y fésforo en minimas
cantidades, reafirmando que las membranas no tuvieron deterioro durante los tres
ultimos experimentos de la investigacion de fondo. La integridad de la membrana se
mantuvo tanto después de realizarse limpiezas quimicas como limpiezas quimicas
intensivas.

En la Figura 199 se puede observar el EDT (Detector de secundario de alto
vacio) de la membrana antigua con una magnificacién del 60%. En ella se pueden ya
apreciar ralladuras, incrustaciones y poros, por lo que se hard un examen mas
exhaustivo de la membrana, haciendo un estudio pormenorizado del estado de la
membrana después de la limpieza quimica con hipoclorito y citrico.
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6/9/2011 |Det| HV |Mag| WD Spot
9:14:08 AM ETD20.0 kV|60x 9.4 mm 5.0

Figura 199.Fotografia de las muestras de membranas antiguas para realizarse el
SEM (Microscopia electrénica) antes de limpieza quimica.

Para el caso de las membranas antiguas (8 afios de vida util) se realizo
SEM/EDX de los puntos mas luminosos de los SSD (Solid State Detector), (Figura
200). En esta fotografia se aprecian aperturas de poro que pudieron ser los
responsables de la disminucion de rendimiento de recuperacién de la permeabilidad

y disminucion de eliminacion de patégenos.

6/9/2011  Det 100.0pm
9:21:15 AM SSD 20.0 kV|700x/10.0 mm 5.0 BFM 05

Figura 200.Analisis de SEM de las membranas antiguas a resolucién deuf®0
(detalle 1).
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Haciendo una caracterizacion de componentes EDX se encontré hierro,
cromo y niquel, metales que pueden ser las responsables del deterioro de membrana
haciendo disminuir la recuperacién de la permeabilidad (Figura 201). También se
encontro silice, atribuido a formaciones calcareas (Figura 202).

45 - Fe

3.6

2.7

KCnt

T 1 1 1 T
2.00 4.00 G.00 8.00 10.00 12.00 14.00 16.00 15.00 20
Energy - kel

Figura 201. Andlisis EDX de las membranas antiguas (detalle 1).

B
6/9/2011 |Det, HV < Mag | WD |Spot
9:28:40 AM ETD 20.0 kV 2344x/9.9 mm| 3.0

Figura 202.Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas a
resolucion de 59m (detalle 2).
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Para ahondar més en el porqué de la disminucion de rendimiento de
recuperacion de la permeabilidad y disminucion de eliminacién de patégenos se hizo
SEM/EDX de la parte interna (Figura 203), donde se encontré gran cantidad de
materia organica y a las membranas deshilachadas.

10:38:00 AM|ETD)|15.0 kV 200x 10.8 mm| 3.0

Figura 203. Andlisis de SEM del interior de las membranas antiguas a resolucién de
50Qum.

A mayor resolucién se puede observar como las membranas presentan una
estructura de poros de tamafio aleatorio, esta es la configuracion tipica de este tipo

de membranas (Figura 204).
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S e e
o

6/7/2011 Det| HV Mag WD | Spot
10:42:41 AMETD 15.0 kV 10000x 10.8 mm 3.0

Figura 204. Andlisis de SEM del interior de las membranas antiguas a resolucién de

10um.

Para comprobar si la materia organica se elimina después de limpieza
guimica y mantenimiento de la integridad se hizo SEM después de limpieza
guimica. En la Figura 205 se observa como ya no existe suciedad de tipo orgéanica,
pero si se siguen observando puntos luminosos y grandes agujeros. No se observa
ningun deterioro no percibido antes de la limpieza quimica, por lo que dicha

limpieza no influyo significativamente en la estructura de la membrana.

6/7/2011 Det| HV Mag WD |Spot
10:09:36 AM ETD|15.0 kV 60x 9.7 mm| 3.0

Figura 205. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion deugn.
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Aumentando la resolucion encontramos deformaciones de la membrana
(Figura 206) y restos de formaciones calcareas de microorganismos de naturaleza no
organica (Figura 207).

6/7/2011 Det, HV Mag WD |[Spot
10:13:51 AM ETD 15.0 kV 2000x 9.8 mm, 3.0

Figura 206. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion de pf.

6/7/2011 HV |Mag WD [Spot

Figura 207.Andlisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion de af.
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Para ahondar més en la recuperacion de la membrana después de la
limpieza quimica se hizo SEM/EDX del interior de la membrana después de la
limpieza quimica, encontrandose gran cantidad de materia organica en el interior,
responsable de la disminucion de recuperacion de permeabilidad por ensuciamiento

interno (Figura 208).

6/7/2011 Det| HV |Mag| WD |Spot

Figura 208.Analisis de SEM del interior de las membranas antiguas después de
limpieza quimica a resolucion deugn.

Finalmente se realiz6 SEM/EDX de la membrana después de limpieza
guimica con citrico, en la Figura 209 se puede ver la superficie de la membrana
donde se aprecian claramente roturas y moléculas pesadas, pero no materia
organica de ningun tipo. También se observa que aunque existen puntos luminosos
el numero es menor que después de la limpieza quimica simple con hipoclorito

sédico.
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6/7/2011 |Det HV |Mag WD Spot ——— 2.0mm
9:34:49 AMIETD 15.0 kV|60x 10.7 mm 4.0

Figura 209. Analisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resolucion de2.

300.0um
HCO5

Figura 210. Andlisis de SEM de la superficie de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resolucion de 3.

Aumentando la resolucion se aprecia perfectamente que siguen apareciendo

poros y que ya no existe materia organica, pero si alta acumulacion de puntos
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luminosos (Figura 210). EI EDX de la particula brillante confirma que se trata de
una acumulacion de tipo metélico (Figura 211)

i

6.2

Cu
4.6

KCnt

Zn

15 o

0o - T T T T T 1
2.00 4.00 6.00 .00 10.00 12.00 14.00 16.00 15.00 20
Energy - ke

Figura 211. Analisis EDX de las membranas antiguas (detalle 2).

Para asegurarnos de que no exista materia organica se realizd un EDX del
total de la superficie donde se encontré carbono y flGor atribuido a la composicion
de la membrana, y aluminio y una nube de deteccion en la zona de metales atribuido

a los metales observados (Figura 212)
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5.7

43
KCnt

Al
2.8 o

1.4
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0.0 - T f T T Y T
2.00 4.00 6.00 8.00 10.00 12.00 14.00 16.00 15.00 20
Energy - keVf

Figura 212. Analisis EDX de las membranas antiguas (detalle 3).
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Para ahondar mas en el estudio de la recuperacion de la membrana después
de la limpieza quimica se hizo SEM/EDX del interior de la membrana después de la
limpieza quimica, encontrandose gran cantidad de materia organica en el interior,
responsable de la disminucion de recuperacion de permeabilidad por ensuciamiento
interno (Figura 213).

|

6/7/2011 |Det| HV Mag WD Spot 500.04m
10:24:37 AMETD 15.0 KV/200x 11.3 mm 4.0 HCI05

Figura 213.Andlisis de SEM del interior de las membranas antiguas después de
limpieza quimica con citrico a resolucién de 500.

5.8. ANALISIS Y DISCUSION DE RESULTADOS

5.8.1. Efectos de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura y de
la concentracion de MLSS en la calidad del efluente en el biorreactor de
membrana

En este apartado de la presente investigacion se pretende cuantificar la
eficiencia de depuracion atendiendo a distintos parametros de interés, entre ellos la
eliminacion de materia organica, tanto en forma de DQO como en forma dg YBO
la eliminacién de sélidos en suspension, atendiendo a los sélidos en suspensién en el
licor mezcla durante la fase de estado estacionario al tiempo de retencién hidraulico
y a la temperatura.

Las condiciones medias de experimentacién, dispuestas en los seis

experimentos, de soélidos en suspensién en el licor mezcla (MLSS), al tiempo de
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retencion hidraulico (TRH), tiempo de retencion celular (TRC) y temperatura se
muestran en la Tabla 28.

Tabla 28. Condiciones experimentales de MLSS, TRH, TRC, viscosidad y temperatura

de los distintos experimentos realizados.

Experimento  MLSS, mg/L TRH,h  TRC, dias Viscosidad, Cps T2 °C

EXP 1 4.300 18 19 4,5 14
EXP 2 4.559 18 149 4,0 26
EXP 3 10.275 18 84 24,0 13
EXP 4 4.017 12 14 51 16
EXP 5 7.873 12 42 11,2 23
EXP 6 11.192 12 45 18,8 17

Los resultados medios se expondran en las siguientes tablas. En la Tabla 29
se pueden ver pormenorizados por experimentos los valores de DQQ, yDBO
solidos en suspension del influente medio durante la fase en estado estacionario y en
la Tabla 29 se pueden ver pormenorizados por experimentos los mismos parametros

del efluente medio durante la fase en estado estacionario.

Tabla 29. Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DB® SS) del influente para

las distintas condiciones estudiadas en estado estacionario.

Experimento  DQO, DBOyg;, SS, mg/L

mgO./L  mgO./L

EXP 1 531,3 377,3 147,6
EXP 2 566,7 334,3 118,8
EXP 3 567,0 376,2 143,2
EXP 4 373,9 339,4 123,1
EXP 5 429,0 402,9 114,7
EXP 6 416,8 374,2 139,1
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Tabla 30.

Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DB® SS) del efluente y

rendimientos de eliminacion para las distintas condiciones estudiadas en estado estacionario

cuando se us6 oxigeno puro y aire.

Experimento  DQO,, % DQO, % DQO, DBOs, % DBOs, % DBOs, SS, % SS, % SS,
mgO,/L oxigeno  aire mgO,/L oxigeno aire mg/L  oxigeno  aire
puro puro puro

EXP 1 23,5 98,6 9,4 97,5 3,0 98,0

EXP 2 23,7 95,8 9,2 97,2 3,7 97,8

EXP 3 37,5 93,4 87,0 11,9 96,8 96,6 3,0 98,3 97,0
EXP 4 31,9 91,5 92,0 12,3 96,4 91,8 1,9 98,5 98,2
EXP 5 22,1 95,0 94,2 9,9 97,6 97,3 2,6 97,8 97,6
EXP 6 34,5 92,0 91,4 7,0 98,0 97,1 2,3 98,3 98,1

La eficiencia se calculé como porcentaje de eliminacion de cada parametro.
Se tomaron los datos de operacién en estado estacionario, es decir, cuando se
aplico un caudal de purga para mantener los solidos en suspension en el licor

mezcla constantes.

La eficiencia siempre estuvo por encima del 90%, salvo en el experimento 3
cuando se uso aire en el caso de eliminacibn de materia organica en forma de
DQO, y cabe remarcar la gran capacidad de eliminaciéon de materia organica que
tiene el proceso de biorreactores de membrana, eficiencia observada desde el
principio de los seis experimentos, debido a que se trata de un proceso de filtrado

que elimina directamente la materia organica en suspension en el agua de salida.

Los valores de sélidos en suspension del efluente dejan constancia de la alta
eficiencia del sistema para eliminar materia organica, eficiencia que siempre estuvo

por encima del 90%.

La comparacion del experimento 1 con el experimento 4 tiene como
variable el TRH bajando un tercio pudiendo considerar constantes el resto de
variables, lo que indica que a una concentracién de MLSS en torno a los 4.300
mg/L los rendimientos de eliminaciéon de materia organica en forma de DQO

disminuye aproximadamente un 4% y algo mas de un 1% en la eliminacion de
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materia organica en forma de DB@ermaneciendo sin influencia la eliminacion

de SS dado que se trata de un proceso de eliminacion fisico.

El oxigeno puro amortigua el efecto del cambio de variables, salvo el
cambio de TRH, en los rendimientos de la eliminacién de materia organica en
forma de DQO y de DB§ Ademas el rendimiento de eliminacion de materia
organica en forma de DQO y de DBfderon mayores cuando se us6 oxigeno puro
en vez de aire, salvo en el experimento 4, donde fueron practicamente iguales para

el caso de eliminacion de materia organica en forma de DQO.

En la comparacion del experimento 3 y 6 influye de igual forma el tercio de
disminucién del TRH en un 1,5% la DQO, no detectandose una influencia
significativa en el rendimiento de la DB@or estar en la parte maxima asintética
de rendimiento de eliminacion. Ademas, en este caso también, el oxigeno puro
amortigua el efecto del cambio de variables en los rendimientos de la eliminacion

de materia organica en forma de DQO y de BBO

En las condiciones estudiadas, con semejantes concentraciones de MLSS la
disminucién del TRH disminuye notablemente los rendimientos de eliminacion de

materia organica sin atender a la temperatura ni TRC.

Atendiendo a la viscosidad, interesa trabajar en concentraciones de
viscosidad lo mas bajas posibles para evitar sobrecostes en la aireacion del sistema,
a partir de viscosidades de 5,1 Cps en las condiciones de operacion estudiadas se
obtenian altos rendimientos de eliminaciéon de materia organica, cumpliendo con la

legislacién vigente.

Estas altas eficiencias obtenidas estan en concordancia con las obtenidas
por otros resultados obtenidos por otros autores que usaron la tecnologia de
biorreactores de membrana para el tratamiento de aguas residualese{kdian
2011, Monclus et al 2010, Bolzonella et 312010, Bracklow et al 2010).
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A continuacién se procederd a realizar un analisis estadistico de los
rendimientos de eliminacién para estudiar el efecto del cambio de temperatura y
TRC,; se utilizara para ello el procedimiento ANOVA de un factor para ver si existen
diferencias significativas entre los rendimientos de eliminacion des&ie DQO,
tanto para los distintos tiempos de retencion hidraulicos, como para las diferentes
temperaturas estudiadas y los distintos MLSS ensayados. Para el estudio se tomaron

las temperaturas medias de todos los dias en estado estacionario.

El procedimiento de comparaciones mdultiples de ANOVA de un factor
genera un andlisis de varianza de un factor para una variable dependiente
cuantitativa respecto a una unica variable de factor (la variable independiente). El
analisis de varianza se utiliza para contrastar la hipotesis de que varias medias son
iguales. Esta técnica se basa en la pruehsa dos muestras. Ademas de determinar
gue existen diferencias entre las medias, es posible observar qué medias difieren

La Tabla 31 muestra la ANOVA para el analisis de los distintos tiempos de
retencion hidraulicos, concentracion de soélidos en suspension en el licor mezcla y
temperaturas medias a lo largo de la investigacion, este andlisis se ha realizado para

un intervalo de confianza del 95%.

Tabla 31. Comparaciones miltiples mediante procedimiento ANOVA de los tiempos de
retencién hidraulico, sélidos en suspension en el licor mezcla y temperatura de todos los

experimentos.

Variable dependiente  Variable independiente p-valor

TRH
% eliminacién DQO 0,56
% eliminacion DBQ 0,19
MLSS
% eliminacién DQO 0,28
% eliminacion DBQ 0,33
T

% eliminacién DQO 0,59
% eliminacion DBQ@ 0,49
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Con los resultados obtenidos de las comparaciones de los rendimientos para
la DBOs y la DQO no existen diferencias significativas entre las distintas variables
dependientes, ni entre las distintas variables dependientes y los rendimientos. Si se

observa una mayor influencia de la temperatura en dichos rendimientos.

Si el agua residual necesitara ser reutilizada, se observa como se consigue
una practica eliminacion de la materia organica para TRH de 12 y 18 h para
cualquiera de las concentraciones de MLSS estudiadas. Ademas, cabe destacar que
al trabajar a concentraciones de solidos en suspensién por encima de 7.500 mg/L
empezaron a aparecer problemas operacionales como eran el ensuciamiento rapido
los medidores de nivel, aparicion de espumas superficiales en el reactor biologico y
el incremento en el consumo del aire cuando se incrementaba la concentracion de
MLSS.

Después del analisis de resultado se puede asegurar que es mejor trabajar con
concentracion de MLSS medios y con bajos TRH en las condiciones estudiadas.
Los MLSS més idoneos de trabajo estaria en torno a los 7.500 mg/L y temperatura
en torno a los 18-20°C.

Ejemplos de resultados obtenidos por otros investigadores son experimentos
gue tienen un rendimiento en la eliminacién de DQO del 95%, del 97% de nitrdgeno
amonico y 100% de solidos en suspensiéon. (Xatgal, 2000, 2001). Otro
experimento utilizando fibra hueca de tamafio de poro 0,1 micras en un tanque
aireado sumergido la eliminacion de DQO fue alta, entre el 95 y 97%. (Bouttabila
al., 2001). Algunos alcanzan el 99,9% para la DQO, P@monio. (Mohammed
et al., 2008). Por lo tanto se puede asegurar que estos sistemas tienen una alta
eficiencia de eliminacion de agentes perjudiciales de las aguas residuales, haciéndo a

estos sistemas totalmente aceptables para el tratamiento de aguas residuales.

Aparte de la eliminacién de la materia organica ampliamente comentada
anteriormente, otros parametros que afectan a la calidad del agua de salida del
sistema de biorreactores de membrana y que han sido estudiados a lo largo del

presente trabajo de investigacion son la eliminaciorEa®li. Como queda de
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manifiesto a lo largo de la investigacion, existe una eliminacion practicamente total
deE.coli, sin que se pueda observar relacion de esta eliminacion con la influencia de

los TRH, ni de la temperatura, ni de la concentracion de MLSS.

Normalmente para alcanzar el rendimiento necesario para cumplir con la
normativa vigente para la reutilizacion de las aguas residuales los tratamientos
convencionales de fangos activos necesitan un tratamiento terciario del efluente, que
traen consigo la generacion de subproductos y sus altos costes (aaletfi010).

Sin embargo La efectividad de eliminacion de bacterias por partes de los sistemas de
biorreactores de membrana ha sido ampliamente demostrada como en esta
investigacion (Ottosoet al, 2006; Wonget al, 2009; Zhang y Farhbakhsh, 2007).

En algunos casos la eliminacion se ha mostrado del 100% (Aetogd, 2005)

similar a lo que ocurre en el presente trabajo debido a que se han estado utilizando
membranas de ultrafiltraciéon con tamafio de poro de 4 aunque a veces se

han detectaddc.coli a la salida del BRM tras las limpieza quimica o tras pérdida de
integridad de la membrana, hecho que no es ajeno a esta investigacion, pero que se

puede considerar normal (Marti et,&011).

En relacion con la presencia de heterétrofos (indicador de anomalias en la
microbiologia) se observa que se mantienen constantes en el influente a lo largo de
toda la investigacion de fondo, (Figura 52, Figura 85, Figura 110, Figura 135, Figura
162 y Figura 189), siempre proximo el nimero de heterétrofos al de coliformes

fecales y totales.

5.8.2. Analisis de permeabilidad e integridad de los médulos de membrana de

fibra hueca.

Esta fase de la investigacion se ha centrado en el estudio de la membrana,
para ver como se vio afectado el médulo de membranas por el ensuciamiento y
coémo afecta éste a la recuperacion de la permeabilidad tras las limpiezas quimicas y

contralavado.
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Para ver como se recupera la membrana tras el ensuciamiento mediante
limpiezas quimicas, se utiliza el concepto de recuperacion de la permeabilidad

(Ecuacion 11).

Ademas, para finalizar el estudio se hicieron unos andlisis por SEM
(Scanning Electron Microscopy), para ver el grado de deterioro de las distintas

partes del médulo de membrana.

5.8.2.1. Anadlisis de permeabilidad.

En este apartado se procede a la exposicion de los resultados de

recuperacion de permeabilidad obtenidos durante todos los experimentos.

Primeramente se exponen los porcentajes de recuperacion medios obtenidos
en estado estacionario durante los experimentos para las limpiezas de contralavado.

Dichos resultados se encuentran recogidos en la Tabla 32.

Tabla 32. Porcentaje de recuperacion de permeabilidad medio del contralavado para

cada experimento durante la investigacién de fondo.

Experimento Caudal, Superficie, MLSS, Viscosidad, % Recuperacion de

L/h m? mg/L Cps permeabilidad tras
contralavado
EXP 1 24,8 1,86 4.300 4.5 17,2
EXP 2 24,8 1,86 4.559 4,0 27,7
EXP 3 24,8 1,86 10.275 24,0 27,1
EXP 4 37,2 2,79 4.017 51 66,6
EXP 5 37,2 2,79 7.873 11,2 57,5
EXP 6 37,2 2,79 11.192 18,8 25,3

También se obtuvo el rendimiento de recuperacién de permeabilidad todos
los dias que se hizo necesario una limpieza quimica ya que la presion

transmembrana superaba los limites de seguridad marcados por el fabricante.
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En la Tabla 33 se muestran los valores de caudal, superficie de filtracion y

porcentaje de recuperacion medio para cada experimento.

Tabla 33. Porcentaje de recuperacién de permeabilidad de las limpiezas quimicas para

cada experimento durante la investigacion de fondo.

Experimento Caudal, Superficie, MLSS, mg/L % Recuperacién de
L/h m? permeabilidad media tras

limpieza quimica

EXP 1 24,8 1,86 4.300 21,6
EXP 2 24,8 1,86 4.559 31,9
EXP 3 24,8 1,86 10.275 17,2
EXP 4 37,2 2,79 4.017 69,7
EXP 5 37,2 2,79 7.873 61,2
EXP 6 37,2 2,79 11.192 47,2

La viscosidad esta relacionada con los MLSS exponencialmente (Figura
214). En la Figura 214 se muestran los porcentajes de recuperacion tras contralavado
y tras limpieza quimica con respecto a la concentracion de MLSS vy viscosidad con
los respectivos coeficientes de regresion. Comparando los datos del experimento 4,
5 y 6 donde se dio un comportamiento regular debido al cambio de membranas, la
viscosidad mostré un mayor grado de correlacién con el porcentaje de recuperacion

de la membrana tras el contralavado y tras la limpieza quimica.
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Figura 214.Concentracion de MLSS frente a la viscosidad en los experimentos 1, 2,
3,4,5y6..
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Después de estudiar los datos se puede concluir que el aumento de la
viscosidad influye negativamente en el comportamiento de las membranas, a mayor
viscosidad la recuperacion de la membrana fue menor después del contralavado y
después de la limpieza quimica, pasando de un porcentaje de recuperacion del
66,6% al 25,3% en el caso del contralavado y del 69,7% al 47,2% en el caso de la
limpieza quimica, cuando la viscosidad aumenté del 5,1 al 18,8 Cps.
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Figura 215.% recuperacion en el experimento 4, 5y 6, a) tras contralavado frente a
MLSS, b) tras contralavado frente a viscosidad, c) tras limpieza quimica frente a MLSS, d) tras
limpieza quimica frente a viscosidad
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5.8.3. Estudio de la influencia de la carga hidraulica y viscosidad en el
ensuciamiento de la membrana mediante analisis de la distribucion y

tamano de particulas en el permeado del biorreactor de membrana

En este apartado se analizaran los datos de recuperacion de la membrana
con las sucesivas limpiezas quimicas que se hicieron necesarias para no sobrepasar

la presion maxima recomendad por el fabricante.

Como se defini6 anteriormente la recuperacion de la permeabilidad se
puede expresar mediante la Ecuacién 11. Esta expresion da una idea de cémo

recupera la permeabilidad la membrana tras la limpieza quimica.

En la Figura 216 estan reflejadas las recuperaciones después de las
limpiezas quimicas. En ella se puede apreciar como una correlacion de aumento de
disminuciéon de la recuperacion cuando aumento la viscosidad, constatandose asi
las dificultades de limpieza cuando aumenta la viscosidad. Asi mismo cabe resaltar
gue existen dos rectas de regresion, una cuando las membranas eran nuevas y las
otras después de un uso intensivo, con lo que se puede constatar el deterioro en la

recuperacion de las membranas con uso anterior.

En dicha figura se puede apreciar como, una vez cambiadas las membranas
y aumentado el nimero, los porcentajes de recuperacion fueron mucho mayores
asegurando la eficiencia de la limpieza quimica para mantener la presion por debajo

del limite marcado por el fabricante.
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Figura 216.Comparacién entre porcentajes de recuperacion de permeabilidad
después de limpieza quimica respecto a la viscosidad, usando oxigeno puro y aire durante la
investigacion de fondo, diferenciando entre las membranas nuevas y antiguas.

En contra de la informacion técnica suministrada por el fabricante el tiempo
efectivo de uso de la membrana fue de seis afios al apreciarse una baja recuperacion
de la membrana después de dicho tiempo de operacion. A viscosidades intermedias

(10-15 Cps) la recuperacion fue un 40% superior en el caso de las nuevas frente a las
antiguas.

La recuperacion es mayor conforme aumenta la permeabilidad inicial,
hecho totalmente logico ya que debido al desgaste de las membranas los
requerimientos de limpieza se hacen mayores conforme la situacion inicial de
limpieza se haga mas desfavorable.

Este hecho se aprecia en la Figura 217, donde estan representados los
porcentajes de recuperacion de permeabilidad de la membrana frente a la
permeabilidad inicial. Se observa cierta linealidad y como aumenta el rendimiento
conforme aumenta la permeabilidad inicial.
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Figura 217.Recuperacion de permeabilidad después de limpieza quimica en funciéon
de la permeabilidad inicial cuando se usé oxigeno puro y aire durante la investigacion de
fondo.

La disminucién brusca de permeabilidad inicial en el experimento 3 pudo
deberse al desgaste normal de las membranas o a pérdidas de permeabilidad por
ensuciamiento interno debido a que la membrana estuviese dafiada corroborado por
los analisis SEM (Figura 209 y Figura 210) y los de SEM/EDX (Figura 211 y Figura
212). En estos ultimos se ve que el causante del deterioro de las membranas fueron
componentes metalicos que rayaron y provocaron microfisuras en la superficie de la

membrana.

Por lo tanto, con los datos obtenidos anteriormente se pone de manifiesto la
gran importancia que tiene el que no se dafie la membrana en ningun punto de la
superficie ya que puede dar lugar a ensuciamientos internos que den problemas de
disminucién de eliminacién de patdgenos, disminucion de recuperacion de

permeabilidad.

También se puede extraer la conclusion de que la capacidad de recuperacion
de la membrana esta en funcion de la permeabilidad inicial, en consecuencia cuando
el médulo se encuentra muy sucio disminuye drasticamente la capacidad de

recuperar la permeabilidad debido a ensuciamientos irrecuperables en la membrana,
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quehacen que la vida atil del modulo disminuya, tanto por ser dafiado por particulas

como por el consecuente mal funcionamiento posterior.

En consecuencia a lo anteriormente comentado, se pone de manifiesto la
gran necesidad de pretratamientos muy eficaces en la tecnologia de los biorreactores

de membrana para asi aumentar la vida util de las membranas.

5.8.4. Influencia de los tiempos de retencion celular y la temperatura en la

digestion y produccién de fangos en el biorreactor de membrana.

En este apartado se analizara la produccion de fangos que ha tenido lugar en
los seis experimentos de la investigacion de fondo. Este estudio estara referido soélo
a los estados estacionarios correspondientes a cada experimento cuando se usoé

oxigeno puro para aportar las condiciones o6xicas al sistema.

Como se ha descrito anteriormente, se ha trabajado con distintos tiempos de
retencion hidraulicos (Tabla 28); esto, a su vez, al ser el volumen del reactor
constante, hizo que al disminuir el tiempo de retencion hidraulico se aumentase el
caudal a tratar, por lo tanto la acumulacion de biomasa en el reactor biologico
aumento de forma mas rapida. Dependiendo de la concentracion de los MLSS a la
gue se pretendia trabajar se realizaba una purga que venia marcada por la puesta en

marcha de cada experimento.

Esta purga se realizaba aplicando un balance de materia total al sistema de
biorreactores de membrana durante la puesta en marcha viendo experimentalmente
como se acumulaban los sélidos. A partir de ahi, en funcién de la acumulacion
calculada empiricamente, se realizaba una purga para mantener la concentracién de
MLSS constante en los valores establecidos previamente para cada experimento; al
ser la purga de fangos constante la concentracion de MLSS se estabilizara
aproximadamente en el valor requerido previamente, ya que teniendo en cuenta que
para un experimento las condiciones eran constantes, la produccion de fango tenia

que ser aproximadamente constante.
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Para el calculo del tiempo de retencion celular de forma experimental se
consideraba que la planta trabajaba a una concentraciéon de MLSS media constante
realizando una purga constante diariamente del fango, como se indica en la Tabla
34. Esta purga se mantiene a lo largo del experimento estabilizandose la

concentracién de MLSS dependiendo del caudal retirado.

Por lo tanto se puede calcular experimentalmente el tiempo de retencion

celular medio (TRC) mediante la Ecuacion 47:

TRC= (47)

p

Donde:

V — Volumen del reactor biolégico.

Q,— Caudal de purga del reactor biol6gico

Sdlo se considera este tiempo de retencion celular medio como el calculado
durante el estado estacionario. Ademas se puede calcular la cantidad de fango de
entrada en el reactor biolégico con un balance de materia total a la entrada del

reactor de la siguiente manera (Ecuacion 48):
Fango de entrada =S¢ (48)
Donde:
Q. — Caudal de entrada de agua residual al biorreactor
SS — Concentracién de soélidos en suspension media a la entrada del

biorreactor de membranas.

Se calcula también el fango producido experimentalmente de la siguiente

forma (se desprecia la salida de solidos en suspension en el efluente) (Ecuacion 49):
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Fango Producido = @MLSS (49)

Donde:

Q, — Caudal de purga en el biorreactor.
MLSS — Concentraciéon de sélidos en suspension media en el biorreactor.

Y por lo tanto se puede calcular experimentalmente el fango eliminado en el

proceso biolégico debido al metabolismo microbiano de la siguiente manera:

Fango eliminado = Fango de entrada — Fango producido

El factor de fango eliminado es realmente importante ya que el fango es uno
de los grandes problemas de las instalaciones de tratamiento de aguas residuales, por
lo que siempre que sea viable econdémicamente interesan instalaciones que
produzcan la menor cantidad de fangos. Ademas de ver la cantidad de fango
producido en el proceso, otro factor interesante a tener en cuenta es el grado de
estabilizacion con la que sale el fango del biorreactor, expresandolo como una
relacion entre los soélidos en suspension en el reactor biolégico y los solidos en
suspension volatiles en el reactor biolégico en tanto por ciento; con esto se puede
ver el grado de estabilizacion del fango y la necesidad o no de un tratamiento del
fango posterior al reactor biologico para estabilizarlo.

La Tabla 34 muestra las concentraciones medias de los distintos parametros
comentados anteriormente para cada uno de los experimentos, teniendo en cuenta
gue para el célculo de la relacibn de MLSSV/MLSS sélo se contabilizaron los
altimo siete dias de cada experimento por considerar que estos se encuentran en el

estado estacionario de la instalacion y ser lo que realmente son significativos.
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Tabla 34. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de

membrana de los seis experimentos cuando se uso oxigeno puro.

Experimento  MLSS, T2 = % MLSSV/MLSS SSe, Qe, Qp, TRC,

mg/L °C mg/L  L/h L/h dias
1 4.300 14 82,9 175 248 23,7 19
2 4.559 26 78,6 132 248 3,0 149
3 10.275 13 85,3 158 248 572 84
4 4.017 16 88,6 146 372 320 14
5 7.873 23 89,7 127 37,2 10,6 42
6 11.192 17 84,4 148 37,2 10,0 45

En la Tabla 35 se muestran los valores de fango producido, de fango de

entrada y eliminado en cada uno de los experimentos.

Tabla 35. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de

membrana de los seis experimentos.

Experimento TRH, MLSS, T8, Fango entrada, Fango producido, Fango eliminado,
dias mg/L °C mg/dia mg/dia mg/dia

1 18 4.300 14 4.354 4.260 87

2 18 4.559 26 3.278 569 2.708

3 18 10.275 13 3.923 2.264 1.658

4 12 4.017 16 5.438 5.356 81

5 12 7.873 23 4.730 3.477 1.253

6 12 11.192 17 5.513 4.663 849

Como se puede observar en la Tabla 34 y Tabla 35, el TRH, TRC,
temperatura y MLSS estan intimamente interrelacionados y condicionan la cantidad

de fango eliminado.

Como también puede observarse en la Figura 218, los fangos eliminados
(diferencia entre el fango de entrada y de salida) incrementan con la temperatura. En
dicha Figura se puede observar la gran influencia de la temperatura en el sistema de

biorreactores de membranas.

En este analisis ha sido retirado el punto de menor temperatura, el

correspondiente al experimento 3 debido a que hubo problemas por lo que si hizo
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necesario limpiezas quimicas con frecuencia y los puntos se demarcan de la

tendencia.
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Figura 218.Tratamiento matematico de la influencia de la temperatura en la
eliminacién de fango cuando se us6 oxigeno puro.

Para estudiar como afecta la temperatura al tiempo de retencién celular
(TRC) se aplicard la definicion de TR&ico que es el tiempo de retencion celular
calculado para mantener constante la concentracibn de biomasa en el reactor
bioldgico sin tener en cuenta la eliminacion de biomasa en el biorreactor, es decir, el
tiempo necesario para mantener el fango en el biorreactor a unas concentraciones

determinadas de MLSS teniendo sélo en cuenta el fango acumulado en la entrada.

Por lo tanto el TRGgrico S€ puede calcular de la siguiente forma (Ecuacion

50):.
V V V [MLSS
TR = reactor — reactor — _“reactor 50
qeO”C Qgeérico @e QESSG ( )
MLSS

Siendo:

TRGesrico— Tiempo de retencion celular teérico
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Vieactor— VOlumen del reactor bioldgico

MLSS — Concentracién de solidos en suspension del reactor biolégico a la
que se va a trabajar en el estado estacionario.

Qe — Caudal de entrada al biorreactor.

SSe — Concentracion de sélidos en suspension a la entrada del biorreactor.

Comparando el TRico calculado con los datos de la Tabla 34 con el
experimental que aparece en la misma tabla, se observa en la Figura 219 cémo se ve
afectado la diferencia entre el TRC experimental y el TRC tedrico con la
temperatura; es decir, debido al efecto de la temperatura se incrementa el TRC
experimental, debido al metabolismo microbiano dado que la materia asimilada
gueda completamente oxidada (Ronzano y Dapena, 2002). Algunos de los puntos se

salieron de la tendencia, por lo que no fueron representados en la Figura.
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Figura 219.Relacion experimental existente entre el TRC teo6rico y el TRC
experimental en funcién de la temperatura cuando se usé oxigeno puro.

Haciendo un ajuste exponencial a los datos de la diferencia delsJ:R¢

dd TRCexperimentafre€nte a la temperatura queda la siguiente expresion (Ecuacion 51):

TRQL»(p erimental TRCteérico = SE- O% Tt (5 1)

Siendo:
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TRC — Tiempo de retencion celular en dias.
T8 — Temperaturaen®C

Esta ecuacion nos dice que con temperaturas menores a 15° C no existen
diferencias significativas entre los tiempos de retencion celular tedrico y

experimental.

Una vez estudiado como se desvia el TRC experimental del tedrico, se
representa en la Figura 220 el rendimiento de eliminacion de fango que se ha dado
en los distintos experimentos considerados frente al tiempo de retencidn

experimental.

Se entiendo como rendimiento de fango eliminado (Ecuacién 52):

7 | _ Fanngtrada_ I:ang(‘)producido — QeSSe QPMLSS (52)
fangoelim nado Fang(%ntrada QESSG

Siendo:

Qp — Caudal de purga.

MLSS — Concentracion de soélidos en suspension del reactor biolégico a la
gue se va a trabajar en el estado estacionario.

Qe — Caudal de entrada al biorreactor.

SSe — concentracion de sdlidos en suspension a la entrada del biorreactor.
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Figura 220. Eficiencia de eliminacion de fangos frente a TRC cuando se usé oxigeno
puro.

Luego el incremento de temperatura es directamente proporcional al
rendimiento de fango eliminado ya que afecta de forma exponencial al TRC lo que

se ratifica en que el aumento del TRC consigue una mayor digestion de fangos.

Se observa que existe una relaciéon lineal entre el rendimiento de
eliminaciéon de fango y el tiempo de retencidon celular, quedando la expresion
expresada en tanto por uno de la siguiente manera (Ecuacion 53):

,7fangelim inado = 05997D—RC9 - 69188 (53)

Xperimental

Despejando de la ecuacion que relaciona el tiempo de retencion celular
experimental y tedrico se puede despejar el tiempo de retencion celular
experimental, y sustituyendo la definicion en la ecuacién del rendimiento de
eliminacion se obtiene el rendimiento de eliminacion de fango en funcién del tiempo
de retencién celular tedrico en funcion de los parametros operacionales teniendo en

cuenta la definicién de tiempo de retencién celular tedrico (Ecuacion 54):

V EMLSSJ (54)

reactor

”fangoelim inado == 69188 OSQQEE (DOOOSOS]B O5723T* + Qésse
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Sustituyendo en la expresion del rendimiento de fango y desarrollandola
gueda una ecuacion de disefio con la cual se puede calcular el fango que produciria
un reactor biolégico de membrana en funcion de la temperatura, de los MLSS a los
que se pretenda trabajar, del caudal de entrada y de los solidos en suspension a la

entrada para aguas residuales urbanas (Ecuacion 55):

_ ,7fan oelim inado
I:angoproduiﬂo - QESSQ:E]'_ glOO j (55)

Siendo el caudal de purga (Ecuacion 56):

_ Fangoproduwo
Qp_iMLSE (56)
En la Figura 221 se muestra una comparativa entre el caudal de purga y el
fango producido calculado con la ecuacion anterior y los que realmente se
produjeron en la investigacion. Se observa como la ecuacion se ajusta muy bien a

los datos experimentales

Qp, l/dia

e1p/Bx‘oplonpoid obue

TRC, dias

E=mssEe=s Qp calculado s Qp real = -¢= =fango producido calculado —a—— fango producido real

Figura 221.Comparativa del caudal de purga real y produccién de fango real con los
calculados a partir de la ecuacion de caudal de purga obtenida cuando se us6 oxigeno puro.

Se puede ver por la figura que ordenando los datos por tiempos de retencion
celular crecientes, los valores de fango producido calculado y real disminuyen

conforme aumenta. También se puede observar por la grafica como los fangos
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producidos real y calculado se ajustan bastante bien hasta pasados el tiempo de
retencion celular de 45 dias, donde empiezan a separarse.

Esta reduccion de fango, segun Ghyoot y Verstraete (1999), en los sistemas
de biorreactores de membrana es de entre un 20 y un 30% menor que en los sistemas
de fangos activos convencionales trabajando en condiciones similares de tiempo de
retencion celular debido al mayor incremento de predadores al trabajar a mayores

concentraciones de solidos en suspension en el licor mezcla.

La baja produccién de fangos a altos tiempos de retencién celular esta
siendo ultimamente uno de las condiciones de operacion mas estudiadas @tubello
al., 2009). El sistema estudiado de membrana sumergida ha demostrado una alta
eliminacién de fangos a altos tiempos de retencion celular. Esta baja produccién de
fangos ha sido corroborada por otros investigadores cometakei(2003) y Suret
al. (2007) que ademas sefalan al sistema de membrana sumergida como una de las
tecnologias de menor produccion de fangos al trabajar a altos TRC. Comparandolo
con investigaciones previas (Poyatos, 2007) se observa que la eliminacién de fangos
con oxigeno puro es mayor, estas investigaciones se hicieron con aire en
condiciones similares de TRH de 12 h y MLSS de 7.660 mg/L, obteniéndose con
oxigeno puro un aumento del rendimiento con un factor multiplicador del 1,4. En
este mismo trabajo se trabajé con condiciones proximas a las de esta investigacion
con un TRH de 18 h y MLSS de 10.323 mg/L aumentando la eficacia trabajando con

oxigeno puro un 50,5%.

Otro de los factores a tener en cuenta, ademas del fango producido en el
reactor bioldgico, es lo estabilizado que sale el fango para comprobar si es necesario
un tratamiento posterior del fango tras el tratamiento secundario realizado en el
reactor bioldgico de membranas. En la Figura 222 se muestra la relacion existente
entre la edad del fango (TRC) en el reactor bioldgico y la relacion de
MLSSV/MLSS en tanto por ciento; cuanto menor es esta relaciéon menor cantidad de
sélidos volatiles existen en el reactor bioldgico, por lo que existira menor cantidad

de materia organica y mas inerte y, por lo tanto, el fango estara mas estabilizado.
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En la Figura 222 se observa cémo, tras los distintos experimentos al
aumentar la edad del fango, se tiende a una mayor estabilizacion del mismo, y se
consiguen valores de 80% con tiempos de retencidn celular de 84 dias. Este valor se
podria considerar todavia alto para ser un fango estabilizado, pero se tiene que tener
en cuenta que el fango existente a lo largo de la investigacion es solamente fango
biolégico sin fango de tratamiento primario que normalmente tiene un porcentaje
mayor en compuestos de naturaleza inorganica; de ahi que cuando se considera un
fango estabilizado se suela referir a fangos mixtos que son los procedentes tanto del
reactor biolégico como del decantador primario y éstos se suelen considerar
estabilizados cuando la relacion MLSSV/MLSS estéa en torno al 50-55%.
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Figura 222.Relacibn de MLSSV/MLSS en funcion del TRC en todos los
experimentos de la investigacién de fondo cuando se uso oxigeno puro.

Existen muchas investigaciones que demuestran que la relacion existente
entre los MLSSV y los MLSS en los biorreactores de membrana es alta comparada
con el proceso convencional de fangos activos. Por ejemplo, eXirag (2000)
observaron en su investigacion que la relacion MLSSV/MLSS no disminuia en

ninglin momento por debajo del 60%.

Otra investigacion donde se corrobora que en los procesos de biorreactores
de membrana al trabajar a concentraciones de MLSS altas la relacion
MLSSV/MLSS es mayor que en los procesos de fangos activos es la deddallice

(2008), donde tras operar con un biorreactor de membrana en concentraciones de
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MLSS de hasta 20 g/L a altos tiempos de retencidn celular se estabilizé la relacion
de MLSSV/MLSS en torno al 75%, valor similar al obtenido en la presente
investigacion. Por lo que se puede tomar este valor de estabilizaciéon como el normal

al trabajar a altas concentraciones de MLSS.

Con los resultados obtenidos se puede concluir que una de las ventajas de
los biorreactores de membrana es la disminucion de la cantidad de fangos con la
consecuencia directa de una disminucion de costes en la linea de fangos; esta
disminucién de fangos esta intimamente relacionada con el TRC con que se esta
trabajando; se obtiene, para edades del fango (TRC) por encima de 80 dias, una
reduccion significativa en la produccion se consigue un fango estabilizado y se logra
un rendimiento de eliminacion de fango del 85% para edades de fango de 150 dias.
Por lo tanto conviene disefiar el reactor biolégico con el mayor tiempo de retencion
celular posible para reducir al maximo la linea de fangos. Si bien es cierto que no es
normal trabajar a tan altos TRC, el trabajar con oxigeno puro, al aumentar la
eficiencia de eliminacion de fangos, nos lleva a trabajar a TRC efectivos mayores,

obteniéndose con oxigeno puro una estabiliacién del fango mayor.

5.8.5. Influencia del uso de oxigeno puro y aire en la digestion y produccion

de fangos en el biorreactor de membrana.

En el apartado anterior como se ha dicho, se ha hecho el estudio de la
influencia de los tiempos de retencidn celular y temperatura en la digestion y
produccion de fangos en el biorreactor de membranas cuando se us6 oxigeno puro

para aportar las condiciones 6xicas al sistema.

En este apartado se pretende cuantificar la eficiencia en eliminacién de
fangos cuando se usa aire en vez de oxigeno puro. Para ello primer se expondran los
resultados obtenidos cuando se usO aire para aportar las condiciones Oxicas al

sistema.

El célculo de los parametros de caracterizacion del fango del proceso de

biorreactores de membrana se opera de la misma manera para este caso, cuando se
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usd aire, luego en la Tabla 36 aparecen los parametros referidos so6lo a los

experimentos 4, 5 y 6 ya que fue cuando se instal6 el sistema de aireacion por aire.

Estos experimentos con aire se realizaron partiendo de las condiciones
previas con oxigeno puro. Para el calculo de la relacion de MLSSV/MLSS sélo se
contabilizaron los Ultimos siete dias de cada experimento por considerar que estos se
encuentran en el estado estacionario de la instalacion y ser los que realmente son
significativos.

Tabla 36. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de

membrana de los seis experimentos cuando se uso aire.

Experimento TRH, MLSS, T3 %, MLSSV/MLSS  SSe, Qe, Qp, TRC,

dias  mg/L °C mg/L  L/h L/h  dias
4 12 4.017 13 89,1 130 37,2 32 14

12 7.873 26 82,9 98 372 3 149

12 11.192 22 85,2 155 37,2 14 32

En la Tabla 37 se muestran los valores de fango producido, de fango de

entrada y eliminado en cada uno de los experimentos.

Tabla 37. Parametros de caracterizacion del fango del proceso de biorreactores de
membrana de los seis experimentos

Experimento TRH, MLSS, T2  Fango entrada, Fango producido, Fango eliminado,

dias mg/L °C mg/dia mg/dia mg/dia
4 12 4.017 13 4.842 4.833 9

12 7873 26 3.650 813 2.837

12 11.192 22 5.773 5.684 89

Como se puede observar en la Tabla 34 y Tabla 35, el TRH, TRC,

temperatura y MLSS estan intimamente interrelacionados y condicionan la cantidad
de fango eliminado.

Como también puede observarse en la Figura 223, los fangos eliminados

(diferencia entre el fango de entrada y de salida) incrementan con la temperatura. En
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dicha Figura se puede observar la gran influencia de la temperatura en el sistema de

biorreactores de membranas al igual que en el caso de uso de oxigeno puro.
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S ~. . .
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A Fango eliminado, mg/h —— Exponencial (Fango eliminado, mg/h)
- - 'Lineal (Fango entrada, mg/h) — - Lineal (Fango producido, mg/h)

Figura 223. Tratamiento matematico de la influencia de la temperatura en la
eliminacion de fango cuando se uso aire.

Para estudiar como afecta la temperatura al tiempo de retencién celular
(TRC) se aplicara la definicion de TR&co que es el tiempo de retencidn celular
calculado para mantener constante la concentracibn de biomasa en el reactor
biolégico sin tener en cuenta la eliminacion de biomasa en el biorreactor, es decir, el
tiempo necesario para mantener el fango en el biorreactor a unas concentraciones

determinadas de MLSS teniendo sdlo en cuenta el fango acumulado en la entrada.

Como se indicod en el aparatado anterior el 4% se puede calcular
mediante la Ecuacion 50. Comparando el LR calculado con los datos de la
Tabla 36 con el experimental que aparece en la misma tabla, se observa en la Figura
224 como se ve afectada la diferencia entre el TRC experimental y el TRC tedrico
con la temperatura; es decir, debido al efecto de la temperatura se incrementa el
TRC experimental, debido al metabolismo microbiano dado que la materia
asimilada queda completamente oxidada (Ronzano y Dapena, 2002). Algunos de los

puntos se salieron de la tendencia, por lo que no fueron representados en la Figura.

361



Investigacion de Fondo

o o N
o o1 O
| |

a1
ol
|

y = 19,245¢% %%

TRC, dias
w A K O
(6)] o ol o

10 15 Ta oc 20 25

w
o

ATRC — Exponencial (ATRC) ‘

Figura 224.Relacion experimental existente entre el TRC teo6rico y el TRC
experimental en funcion de la temperatura cuando se uso aire.

Haciendo un ajuste exponencial a los datos de la diferencia delsJ:R¢

dd TRCexperimentaiffente a la temperatura queda la Ecuacion 57.

TRC

exp erimental

- TRQeérico = 1924& opaLars (57)

Siendo:

TRC — Tiempo de retencion celular en dias.

T8 — Temperaturaen®C

Esta ecuacion nos dice que con temperaturas menores a 15° C no existen
diferencias significativas entre los tiempos de retencion celular tedrico y

experimental.

Una vez estudiado como se desvia el TRC experimental del tedrico, se
representa en la Figura 225 el rendimiento de eliminacion de fango que se ha dado
en los distintos experimentos de los tres experimentos considerados frente al tiempo
de retencion experimental. El rendimiento se obtiene mediante la Ecuacion 51.
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Figura 225. Eficiencia de eliminacion de fangos frente a TRC cuando se uso aire.

Al igual que en el apartado anterior el incremento de temperatura es
directamente proporcional al rendimiento de fango eliminado ya que afecta de forma
exponencial al TRC lo que se ratifica en que el aumento del TRC consigue una
mayor digestion de fangos.

Se observa que existe una relacion lineal entre el rendimiento de
eliminaciéon de fango y el tiempo de retencidon celular, quedando la expresion
expresada en tanto por uno de la siguiente manera (Ecuacion 58):

”fangelim inado = 06006HRCe - 12,766 (58)

xperimental

Despejando de la ecuacion que relaciona el tiempo de retencion celular
experimental y tedrico se puede despejar el tiempo de retencion celular
experimental, y sustituyendo la definicion en la ecuacion del rendimiento de
eliminacion se obtiene el rendimiento de eliminacion de fango en funcion del tiempo
de retencion celular teorico en funcion de los parametros operacionales teniendo en

cuenta la definicién de tiempo de retencién celular tedrico (Ecuacion 59):

\Y/ (MLSS

reactor j (59)

”fangoelim inado =" 12:766 %OOGE 19245@00412]@ + Qésse
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Sustituyendo en la expresion del rendimiento de fango y desarrollandola
queda una ecuacion de disefio con la cual se puede calcular el fango que produciria
un reactor biolégico de membrana en funcion de la temperatura, de los MLSS a los
gue se pretenda trabajar, del caudal de entrada y de los sélidos en suspension a la
entrada para aguas residuales urbanas (Ecuacion 55).

En la Figura 226 se muestra una comparativa entre el caudal de purga
(Ecuacion 55) y el fango producido calculado con la ecuaciéon anterior y los que
realmente se produjeron en la investigacién. Se observa como la ecuacién se ajusta

muy bien a los datos experimentales

n
QD
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«Q
)
< g
= a
- c
Q Q.
o 5
N g
Q

14 32 149

TRC, dias

Qp calculado s Qp real - -¢- -fango producido calculado —m—— fango producido rea

Figura 226.Comparativa del caudal de purga real y produccién de fango real con los
calculados a partir de la ecuacion de caudal de purga obtenida cuando se uso aire.

Se puede ver por la figura que ordenando los datos por tiempos de retencion
celular crecientes, los valores de fango producido calculado y real disminuyen
conforme aumenta el TRC. También se puede observar por la grafica como los
fangos producidos real y calculado se separan conforme aumenta el tiempo de
retencion celular. Este hecho pudo haberse debido a empezar la aireacion justo
después de acabar la etapa de estado estacionario con oxigeno puro. Es decir, a
mayores tiempos de retencion celular, el cambio de oxigeno a aire hace que la
diferencia entre tedrico y real sea menor. Comparando esta figura con la homologa
obtenida para el caso de oxigeno puro (Figura 221), puede comprobarse facilmente
como la eliminaciéon de fangos disminuye cuando se usa aire para aportar las

condiciones Oxicas al sistemas.
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Otro de los factores a tener en cuenta, ademas del fango producido en el
reactor bioldgico, es lo estabilizado que sale el fango para ver si es necesario un
tratamiento posterior del fango tras el tratamiento secundario realizado en el reactor

biolégico de membranas.

En la Figura 227 se muestra la relacion existente entre la edad del fango
(TRC) en el reactor biolégico y la relacion de MLSSV/MLSS en tanto por ciento;
cuanto menor es esta relacion menor cantidad de solidos volatiles existen en el
reactor biolégico, por lo que existira menor cantidad de materia organica y mas

inerte y, por lo tanto, el fango estara mas estabilizado.

En la Figura 227 se observa como, tras los distintos experimentos al
aumentar la edad del fango, se tiende a una mayor estabilizacion del mismo, y se
consiguen valores de 80% con tiempos de retencidn celular de 84 dias. Este valor se
podria considerar todavia alto para ser un fango estabilizado, pero se tiene que tener
en cuenta que el fango existente a lo largo de la investigacion es solamente fango
biolégico sin fango de tratamiento primario que normalmente tiene un porcentaje
mayor en compuestos de naturaleza inorganica; de ahi que cuando se considera un
fango estabilizado se suela referir a fangos mixtos que son los procedentes tanto del
reactor biolégico como del decantador primario y éstos se suelen considerar
estabilizados cuando la relacion MLSSV/MLSS estéa en torno al 50-55%.
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Figura 227.Relacibn de MLSSV/MLSS en funcion del TRC en todos los
experimentos de la investigacién de fondo cuando se uso aire.

La discusion de los resultados es exactamente la misma que la del anterior
apartado, en este apartado se pretende comparar la estabilizacion de fangos cuando
se us6 oxigeno puro y aire para aportar las condiciones o6xicas al sistema de
biorreactor de membrana. En esta Figura junto con la homdloga en el apartado
anterior (Figura 222) se puede apreciar que para tiempos de retencidon mucho
menores, en torno a 80 dias, la estabilizacion de fangos en forma de relacidon
MLSSV/MLSS estuvo por debajo del 80% para el caso del uso de oxigeno puro
frente al 85% usando aire, luego se aprecia una mejoria significativa en la
estabilizacion de fangos, hecho que pudo ser debido a que el experimento con aire es
una continuacion cronoldgica en las mismas condiciones que con oxigeno puro. Hay
gue sefalar que la caida de este porcentaje es mas pronunciada en el caso de oxigeno
puro cuando aumenta el TRC, dejando constancia de la conveniencia de trabajar a
altos TRC.

Como conclusién, el aporte de oxigeno puro produce un rendimiento de
eliminacién de fango del 10% superior que en el caso de suministro de aire en las
condiciones estudiadas. Es decir, con estos resultados se constata la mejora en el

sistema obteniéndose un ahorro de costes de explotacion.
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5.8.6. Influencia de los parametros de operaciéon (MLSS, oxigeno puro y aire

y temperatura) en la determinacion de la cinética microbiana del sistema.

Se realizaron experimentos respirométricos durante los experimentos 3, 4, 5
y 6 durante la puesta en marcha y al final del estado estacionario con aporte de

oxigeno puro.

La puesta en marcha se hizo con oxigeno puro para asegurar las mejores
condiciones de crecimiento microbiano en nuestro sistema. También hay que
remarcar que la puesta en marcha sélo se realizé durante los experimentos 4 y 6, ya
que en el experimento 5 se obtuvo los sélidos en suspension a partir del experimento

6 que es el que le precede cronolégicamente.

La Tabla 19 y la Tabla 26 de los apartados de resultados de coeficientes
cinéticos durante el estado no estacionario muestran como en ambos casos la
constante de Monod vy el coeficiente de muerte microbiana decrecen conforme
aumentan los MLSS durante el estado no estacionario. Esta situacion es indicativa
de estado no estacionario previa estabilizacion de la planta. En ambos casos el
coeficiente de hidrdlisis o de consumo de sustrato son proximos en torno a la misma
concentracion de sélidos en suspension en el licor mezcla. Todos los valores se
encontraron dentro del rango obtenido por otros autores en similares condiciones de
estudio (Tabla 13).

En la Figura 228 y Figura 229 se observan las evoluciones de los
coeficientes cinéticos durante las puestas en marcha respectivas de los experimentos
4y 6, sOlo se compararon estos para eliminar la variable de TRH. Se observé que los
valores de los coeficientes de lisis disminuyeron al aumentar la concentracion de
sélidos en suspension en el licor mezcla. Este efecto pudo ser debido a un

incremento de la mortalidad bacteriana asociado con la edad del fango.
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Figura 228. Coeficientes cinéticos de lisis {k y de hidrolisis (k) durante el
experimento 4 usando oxigeno puro.
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Figura 229. Coeficientes cinéticos de lisis {k y de hidrolisis (k) durante el
experimento 6 usando oxigeno puro.

En ambos casos se observa como los coeficientes cinéticos tienden a

disminuir durante el estado estacionario conforme aumenta la edad del fango.

En las condiciones de trabajo el coeficiente de carga se mantiene constante
para el primer caso, no asi para el segundo experimento, donde el coeficiente de

carga si disminuye significativamente y el coeficiente de lisis disminuyen en menor
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medida. En ambos casos la velocidad de crecimiento especifigd Qo mostré
unatendencia clara. Este parametro es dificil de evaluar con exactitud pero no es

necesario en el modelo (Henze et 4986).

Otros autores han obtenido constantes de Monggl dEcrecientes cuando
el ratio de sustrato/biomasa (F/M) decrecio (Cokgbral, 2009), esto se debe al
incremento de microorganismos en el sistema de biorreactor de membranas. Los
datos obtenidos (Figura 230 y Figura 231) demuestran la misma tendencia para el
caso del experimento 6, mientras que en el caso del experimento 4 esta tendencia es
menos clara pero se hace patente cuando se afiaden los datos del experimento con

oxigeno puro a 10,900 mg/L de concentracion de solidos en suspension en el licor

mezcla.
Experimento 4
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Figura 230.Constante de Monod () y coeficiente de carga (Y) durante el
experimento 4 usando oxigeno puro.
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Experimento 6
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Figura 231.Constante de Monod () y coeficiente de carga (Y) durante el
experimento 6 usando oxigeno puro.

En el experimento 6 en el cual se alcanzan altas concentraciones de sélidos
en suspension en el licor mezcla si se observa que no existe una disminucion en la
constante de Monod al aumentar los sélidos en suspensién a partir de los 8.000
mg/L.

La disminucibn de las constantes cinéticas conforme aumenta la
concentraciéon de MLSS se debe a la pérdida de rendimiento debido al aumento de la
competencia microbiana, con lo cual un incremento excesivo de la biomasa presente
en el reactor biolégico no implica un mejor comportamiento cinético del sistema, no
habiendo mejoras significativas a partir de una concentracion de MLSS de 4.000
mg/L en el reactor biolégico con las condiciones estudiadas..

Estos experimentos respirométricos son totalmente validos a la hora del
disefio de plantas piloto, y a la vez puede suministrar informacion adicional sobre el
rendimiento de operacién debido a que a partir de una medida puntual se puede
sacar informacion de entrada de tdxicos o bajo rendimiento comparando con datos

historicos.
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Para la comparativa de la influencia del uso de oxigeno puro y aire se
analizaron los coeficientes cinéticos al final de cada ciclo de uso de los
experimentos 4, 5 y 6, cuya diferencia radica en la concentracion de sdlidos en

suspension alcanzados durante el estado estacionario.

La Figura 232 y la Figura 233 muestran los coeficientes de lisis y de

hidrolisis con respecto a los solidos en suspension alcanzados.
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Figura 232. Coeficientes cinéticos de lisis {ky de hidrélisis (k) alcanzados durante
los experimentos 4, 5y 6 usando oxigeno puro.
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Figura 233. Coeficientes cinéticos de lisis {ky de hidrdlisis (k) alcanzados durante
los experimentos 4, 5y 6 usando aire.
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En el caso de uso de oxigeno puro se observa que la constante de hidrdlisis
se mantiene practicamente constante, y para el caso de uso de aire esta tendencia cae
conforme aumentan los MLSS. En ambos casos la constante de lisis disminuye
conforme aumentan los MLSS, salvo a altos MLSS usando aire, donde sufrieron una
muerte celular grande lo cual es indicativo de que operar con oxigeno puro puede

optimizar el tratamiento de aguas residuales en alta carga.

En la Figura 234 se puede apreciar los distintos coeficientes cinéticos de
hidrdlisis, siendo menor para bajas concentraciones de sélidos en suspension en el
licor mezcla para el caso del oxigeno, cambiando de tendencia a concentraciones
medias de solidos en suspension en el licor mezcla. Este hecho nos puede hacer
suponer que el uso de oxigeno puro aumenta la estabilidad del proceso al ser menos

sensible a variaciones de carga.
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Figura 234. Coeficientes cinéticos de hidrdlisis {kdurante los experimentos 4, 5y 6
usando oxigeno puro y aire.

Para el caso de los coeficientes de hidrdlisis en la Figura 235 se aprecia
como siempre usando aire el coeficiente de lisis es mayor que en el caso del uso de
oxigeno puro, y esta diferencia se hace mayor a mayores concentraciones de soélidos
en suspension en el licor mezcla, que refuerza la teoria de que usando oxigeno puro

el sistema es mas estable ante variaciones de carga. El aumento de la constante de
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lisis lleva aparejado la pérdida de masa microbiana activa, por lo que aumentara
debido a este hecho la creacion de fangos y disminuira la eficiencia de depuracion.
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Figura 235. Coeficientescinéticos de lisis (kd) durante los experimentos 4,
5 y6 usando oxigeno puro y aire.

Estadistica y simulacion

Para el analisis del efecto de més de dos variables se utilizo el analisis de
correspondencia canonica (CCA) para obtener las relaciones entre parametros
operacionales y variables ambientales (Molina-Muébal, 2009). Los calculos
CCA se llevaron a cabo con el software CANOCO v4.5 con tests de 500
permutaciones y un nivel de significancia del 0,05. Las variables ambientales fueron
el TRC, MLSS y temperatura. Las variables operacionales fueron los parametros

cinéticos. Todas las variables se transformaron a log(x+1).

Primero se realiz6 un analisis al componente principal (PCA) para
seleccionar las variables ambientales asociadas con mayor correlacion y excluir las
gue mostraron mayores coeficientes de correlacid®q). Bajo este supuesto en

esta ocasion, ninguna de las variables tuvo que ser excluida del analisis.
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El grafico de CANOCO es una representacion de como afecta la variable
ambiental en los distintos parametros de disefio. La correlacion es positiva cuando el
angulo es agudo y negativa cuando el angulo es mayor de 90 grados. De forma mas
cuantitativa se puede leer las correlaciones aproximadas de un parametro de disefio
con otros parametros de disefio proyectando las flechas en la linea imaginaria en los
ejes canonicos. El efecto en los parametros de disefio puede interpretarse como la
longitud de la flecha de la variable ambiental y la interrelaciéon sera directa o

indirecta dependiendo del angulo entre la variable y el parametro.

Los factores de inflacion fueron un 98% para el eje X, es decir, que este eje
absorbe el 98% de la covarianza total, es decir, que el estudio de este eje es el mas
representativo del comportamiento del sistema total. El grafico de CANOCO se

muestra en la Figura 236.
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Figura 236.Grafico de CANOCO que estudia TRC, MLSS y temperatura en
condiciones de estado estacionario como parametros freptg Hg, ks como variables.

En la Figura 236 se estudia los parametros operacionales, MLSS, TRC y
temperatura. Los angulos entre flechas indican las correlaciones entre las variables

ambientales. Es decir, a partir de esta figura se puede asegurar que el TRC tiene la
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mayor influencia en los parametros cinéticos debido a que el angulo proyectado es
mayor en el eje con mayor inercia. Después la temperatura es la que tiene mayor
influencia en los parametros cinéticos, l6gicamente ya que el TRC esta influenciado

por la temperatura, y por ultimo los MLSS.

La Figura 236 muestra quedi no tiene correlacién ninguna con los otros
paametros ambientales(l k,) aunque es la mas influenciada por los parametros
opegacionales después de la constante de hidrdlisis. Si se aprecia la fuerte
correlacion entre las constantes de lisis e hidrélisis debido al pequefio &ngulo entre
ellos.

5.8.7. Influencia de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura,
de la concentracion de MLSS y el uso de oxigeno puro o aire en la
capacidad nitrificante de los biorreactores de membrana

En este apartado se pretende analizar la capacidad nitrificante de los
biorreactores de membrana que ha tenido lugar a lo largo de la investigacion y
analizar en que condiciones se puede lograr una mejor nitrificacion en los

biorreactores de membrana como fase previa a una desnitrificacion.

Como queda reflejado en la presentacién de resultados no en todas los
experimentos se logré una nitrificacion completa en el agua de salida o efluente del

biorreactor de membranas.

Hubo nitrificacion en el experimento 3 (Figura 103), pero no fue completa
hasta los ultimos dias de experimentacion, el tiempo de retencién hidraulico fue de
18 horas y los sélidos en suspension alcanzados en el estado estacionario de 10.275
mg/L y la temperatura media de operaciéon fue de 12° C .Observando la Figura 103
se puede tomar como conclusion que empezaron a formarse nitratos en el dia 25 de
experimentacion, alcanzando un maximo el dia 39, pero que conforme aumentaron
los sdlidos en suspension en el licor mezcla estos nitratos disminuyeron, aunque no
desaparecieron, continuando la nitrificacion. En este experimento se observa un gran

rendimiento de eliminacion de nitrégeno en forma de amonio. Entre los dias 13 y 31
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se observa el aumento de nitrégeno en el efluente en forma de nitrito proximo a la
aparicion de nitratos, esta evolucion de los compuestos nitrogenados se adapta al

modelo de crecimiento bacteriano desarrollado en el planteamiento del problema.

En el experimento 4 (Figura 128) se puede apreciar que también existio
nitrificacion, incluso desde los primeros dias ya que se formaron nitratos a partir de
dia 8. Este experimento se llevo a cabo a una concentracion de solidos en suspension
en el licor mezcla media de 4.017 mg/L, a un tiempo de retencion hidraulico de 12
horas y a una temperatura media de 19° C. Sin embargo la disminucién de amonio
no llegd a ser completa, incluso sélo en los ultimos dias empez6 la formacion de
nitritos, mas concretamente el dia 86, caracteristico del comienzo de estabilidad en

la nitrificacion en los sistemas de depuracion.

En el experimento 5 (Figura 155) se observa que ya existe una gran
nitrificacion, este hecho se debe a que ya existen bacterias nitrificantes en el medio
ya que hay que recordar que este experimento es continuacion cronolégica del
experimento 6 (Figura 183) en el que se observa la aparicion de nitritos el dia 81 de
experimentacion y una eliminacién progresiva de nitrdgeno en forma amoniacal. En
el experimento 5 se trabajo a una concentracion de solidos en suspension en el licor
mezcla media de 7.873 mg/L y a una temperatura media de 24° C. En el experimento
6 se trabajé a una concentracién de sélidos en suspension en el licor mezcla medio

de 11.192 mg/L y a una temperatura media de 12° C.

Cabe remarcar que la estabilizacion se dio con mayor velocidad trabajando
a mayores tiempos de retencidon hidraulico, ya que se favorece la proliferacion de
microorganismos nitrificantes y la nitrificacion al aumentar el tiempo de residencia

del agua residual a tratar.

Este andlisis de datos se hizo tomando en cuenta todos los datos, tanto en
puesta en marcha como en estado estacionario, y tanto en periodo de aporte de
oxigeno con oxigeno puro como con aire para aportar las condiciones Oxicas al
biorreactor de membranas. Durante el experimento 1 y 2 no se realizaron

mediciones de nitritos, nitratos y amonio.
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Para estudiar la capacidad de nitrificacion en los biorreactores de
membrana, en la Tabla 38 se muestra las concentraciones medias de MLSS con las
que se trabajé en cada uno de los experimentos con sus respectivas temperaturas, y
las concentraciones medias de nitrato que existian en los ultimos siete dias de cada
experimento al final del estado estacionario dividido entre periodos de aporte de

oxigeno puro y de aire.

Tabla 38. Temperatura, sélidos en suspension en el licor mezcla y nitrato cuando se usé

oxigeno puro y aire.

Experimento MLSS, mg/L NOs;, mgN/L T,°C
Oxigeno puro
EXP 3 10.275 8,8 15
EXP 4 4.017 12,9 15
EXP 5 7.873 0,8 25
EXP 6 11.192 0,9 17
Aire
EXP 3 10.275 54 10
EXP 4 4.017 7,4 11
EXP 5 7.873 0,8 26
EXP 6 11.192 0,9 20

En dicha tabla se puede comprobar claramente que el nitrato obtenido en el
experimento 5 es practicamente al mismo obtenido en el experimento 6 ya que el
experimento 5 se realiz6 desde las condiciones previas del experimento 6. Como las
bacterias nitrificantes son las mismas el estudio del experimento 5 fue suprimido

para el estudio de la nitrificacion en funcién de la concentracion de MLSS.

En la Figura 237 estan reflejadas las cantidades medias de nitrato obtenidas
en estado estacionario para el aporte de oxigeno puro y aire apreciandose una mayor
nitrificacion cuando se usé oxigeno puro para aportar las condiciones 6xicas al
sistema. La diferencia de rendimientos de nitrificacion y la nitrificacion total se hace

menor conforme aumentan los soélidos en suspension en el licor mezcla. Ambos
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hechos son acordes a la hipotesis de que conforme aumentan los soélidos en
suspension en el licor mezcla se inhibe la actividad nitrificante, llegandose a bajos y

proximos rendimientos de nitrificacion.
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Figura 237.Comparaciéon de rendimiento de nitrificacion frente a los solidos en
suspension en el licor mezcla usando oxigeno puro y aire durante los experimentos 3, 5y 6.

Para la comparacion de la utilizacion de oxigeno puro y aire se tuvieron en
cuenta los experimentos 3 y 6 debido a que las temperaturas fueron proximas, los
otros experimentos se eliminaron por inferencia estadistica y porque la temperatura
introducia una varible con valores dispares, haciendo dificil su analisis En la Tabla
39 se recogen las producciones medias de nitrato y nitrito y la eficiencia de consumo
de amonio en los ultimos 10 dias de cada experimento con aire y con oxigeno puro
en condiciones de estado estacionario como factor multiplicador del influente de

cada uno de ellos.

Comparando el uso de oxigeno puro y aire para proveer las condiciones
aerdbicas al sistema la nitrificacion fue mayor cuando se us6 oxigeno puro. En el
caso del experimento 3 el incremento fue del 13% para un TRH de 18 horas. Y en
el caso del experimento 4 el incremento fue del 8% para un TRH menor, 12 horas.
Estos porcentajes estdn en concordancia con otros investigadores que trabajaron a
temperaturas similares y concentraciones de MLSS (Guglielmi y Andreottola,
2011).
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Existen numerosas investigaciones en las que se puede corroborar la
nitrificacion existente en los biorreactores de membrana, en la investigacion
Rosenbergeet al (2002) se observa que se produce una nitrificacion en un sistema
de BRM, el crecimiento de las bacterias nitrificantes se produce a concentraciones
de MLSS por debajo de 6.000 mg/L con tiempos de residencia hidraulicos
superiores a 10 h, una vez que consigue un correcta nitrificacion, que tiene lugar en
el proceso antes de los 50 dias de operacion de su experimento, se incrementa la
concentracion de MLSS hasta valores por encima de 18.000 mg/L continuando el

proceso de nitrificacion.

Tabla 39. Eficiencias de producciéon de nitrito y nitrato y eliminacion de amonio en el

experimeno 3, 4, 5y 6 cuando se uso oxigeno puro y aire.

Factor multiplicador  Factor multiplicador  Factor mulfiplicador
Experimento

de NH, de NGOy de NG5
Oxigeno puro
EXP 3 0,79 - 8,04
EXP 4 - - -
EXP5 0,87 83,71 -
EXP 6 0,67 13,25 -
Aire
EXP 3 0,65 - 5,72
EXP 4 0,62 91,89 -
EXP 5 0,97 47,04 -
EXP 6 0,59 74,32 8,62

En otra investigacion se obtuvo nitrificacion parcial de nitrito usando oxigeno puro
obteniéndose un rendimiento del 97% para las condiciones de operacion, lo que
corrobora que el uso de oxigeno puro es adecuado para conseguir la nitrificacion en

lo sistemas de biorreactores de membrana (Canzianj 2086)
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Otro de los aspectos que cabe remarcar es que existe una pequefia
desnitrificacion en practicamente todos los experimentos, como he sefalado
anteriormente esto es debido a la posible existencia de zonas en el reactor biolégico
gue no estuvieran convenientemente aireadas, aunque dificil de ocurrir, actuando asi

como zonas andxicas favoreciendo la desnitrificacion.

En la desnitrificacion parcial que ha existido en los experimentos donde no
se ha llegado a producir nitrato cabe la posibilidad que se este produciendo una
desnitrificacion normal y que no se detecte el nitrato porque la velocidad de
generacion de este sea igual a la de eliminacion por el mecanismo de
desnitrificacion, y ademas parte del nitrogeno puede estar siendo asimilado por la
biomasa. También es posible que no se observe nitrato debido a que la
desnitrificacion sea muy rapida.

Suwaet al (1989), han sefialado que la nitrificacién-desnitrificacion puede
ocurrir a altas concentraciones de oxigeno disuelto en un biorreactor de membranas
debido a la alta concentracion de sélidos en suspension en el licor mezcla que genera
zonas microscopicas anoxicas/anaerobias formada por floculos que favorecen el

crecimiento de bacterias desnitrificantes.

También se ha demostrado que puede darse desnitrificacion debido a la
aireacion intermitente (Suwet al, 1992, Uedat al, 1996, Nagaokat al, 1999,
Yeom et al, 1999).

Hay que tener en cuenta que la temperatura tiene un efecto importante en la
eliminacion de nitrégeno y por ello se hace necesario un estudio multivariable, pero
otros autores han estudiando la mejora de la nitrificacion usando oxigeno puro y aire
a diferentes temperaturas y se ha encontrado que en el rango 25-30°C el uso de
oxigeno puro mejora dicha eficiencia (Zup&ng Ros, 2008).

En la Tabla 40 estan recogidos los parametros cinéticos obtenidos con el
modelo de Monod cuando se alcanzdé el estado estacionario referidos a los

compuestos nitrogenados. En las condiciones experimentales a temperatura
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equivalente y concentracion MLSS proximas a tiempo TRH de 18 horas
(Experimento 3) la velocidad especifica de crecimiento fue algo mayor cuando se
uso aire, la velocidad maxima de crecimiento especifica fue aproximadamente la
misma y la constante de Monod fue mayor cuando se usO oxigeno puro. Esto
demuestra que la velocidad de crecimiento cuando se usd oxigeno puro es mayor, es
decir la eficiencia de nitrificacion es mayor cuando se usa oxigeno puro. Este hecho
se observa cuando el TRH fue de 12 horas (Experimento 4). El factor multiplicador
de K cuando se us6 oxigeno puro fue del 1,9 en el experimento 3 y 3,2 en el
experimento 4. Estas tendencias evidencian la mejora del sistema cuando se usé
oxigeno puro para prever las condiciones aerobicas al sistema en términos de

crecimiento de biomasa estudiando el consumo de amonio por balance cinético.

Tabla 40. Parametros cinéticos referidos al amonio, tiempo de retencion celular y
fracciones de amonio en el efluente simulado y experimental en el experimento 3, 4, 5y 6 cuando

se us6 oxigeno puro y aire.

Experimento HNH4+, h'1 rSUNHI ’ o NH4+’ « NH4+’ kd,NH4,+, dia'l kHVNH4+’ Sﬂh{ Sﬂh{
mgN/Lh  h? mgNy/L dia® experimental  simulacion

Oxigeno

Puro

EXP 3 3,1-10 1,23 54,55-10 3,71 0,3-18 7,410 0,34 0,42

EXP 4 16,8-1¢ 1,14 46,74-16 0,33 3,68-18 9,4-1 0,59 0,85

EXP 5 26,5-1¢ 2,17 06918 1,62 0,2-18 0,410 - -

EXP 6 10,6-1¢* 0,52 23,20-16 0,40 36,1-18 0510 - -

Aire

EXP 3 21,91-1d¢ 0,66 58,18-10 1,94 11,29-16  4,0.10° 0,66 0,31

EXP 4 2,90-1¢ 1,18 43,06-16 0,10 40,218 8,81 0,66 0,58

EXP 5 77,77-.1d¢ 1,37 0,32:18 3,11 2,7-18 0,2:1¢ - -

EXP 6 07,7-1¢ 2,10 390,32-16 0,02 46,7-18 56-1¢ - -

Los valores obtenidos para las constantes cinéticas estan en los mismos

rangos obtenidos por otros autores (Sariogfiual, 2009). La concentracion de

381



Investigacion de Fondo

MLSS tiene una gran influencia en las constantes de Monod, disminuyendo K
cuando aumenta la concentracién de MLSS debido a la competicion.

En este sistema el tiempo de retencion hidraulico puede tener una influencia
directa en las constantes cinéticas ya que el tiempo de contacto sustrato-
microorganismos es un factor determinante en el comportamiento del sistema (Muda
et al 2011). A TRH de 12 horas la velocidad de consumo de amonio no presenta
grandes diferencias en el caso del uso de oxigeno puro con el aire. Este hecho puede
ser debido a que no se haya alcanzado un tiempo de contacto apropiado para ello.
Sin embargo, en el caso de mayor tiempo de contacto, TRH 18 horas, si hay
diferencias significativas, con un factor multiplicador de esta velocidad del 1,9%
cuando se usO oxigeno puro. En el caso de la constante de lisis, en ambos casos
aumenta cuando se uso aire, mas exactamente el factor multiplicador fue 1,8 en el
experimento 3 y un 1,1 en el experimento 6. Esta mejora también puede ser debido

al mayor tiempo de retencién hidraulico.

Estadistica

Para el analisis de mas de dos variables se utilizé el andlisis de
correspondencia candnia (CCA) para obtener las relaciones entre parametros
operacionales y variables ambientales (Molina-Mufios et al., 2009). Los célculos
CCA se llevaron a cabo con el software CANOCO v4.5 con teste de 500
permutaciones y un nivel de significancia del 0.05. Las variables ambientales fueron
el TRH, MLSS y temperatura. Las variables operacionales fueron los parametros

cinéticos. Todas las variables se transformaron a log(x+1).

Primero se uso un analisis al componente principal (PCA) para seleccionar
las variables ambientales asociadas con mayor correlacion y excluir las que
mostraron mayores coeficientes de correlacié®.9). Bajo este supuesto en esta

ocasion, ninguno tuvo que ser excluido del analisis.

El grafico de CANOCO es una representacion de como afecta la variable

ambitental en los distintos parametros de disefio. La correlacion es positiva cuando
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el angulo es agudo y negativa cuando

mMAas cuantitativa se puede leer las correlaciones aproximadas de un pardmetro de

disefio con otros parametros de disefio

en los ejes canonicos. El efecto en los parametros de disefio puede interpretarse

como la longitud de la flecha de la variable ambiental y la interrelacion sera directa

el angulo es mayor de 90 grados. De forma

proyectando las flechas en la linea imaginaria

o indirecta dependiendo del angulo entre la variable y el pardmetro.

Los factores de inflacién fueron un 99,8% para el eje X, es decir, que este
eje absorbe el 99,8% de la covarianza total, es decir, que el estudio de este eje es

muy representativo del comportamiento del sistema total. El grafico de CANOCO se

muestra en la Figura 238.
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Figura 238.Grafico de CANOCO que estudia TRH, MLSS y temperatura en
condiciones de estado estacionario como parametros freRie’r Hmanda Y KunaW COMO
variables. a) Parametros operacionales. b) Parametros ambientales de Monod.
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En la Figura 238a) se estudia los parametros ambientales, MLSS, TRH y
temperatura. Los angulos entre flechas indican las correlaciones entre las variables
ambientales. Es decir, a partir de esta figura se puede asegurar que la temperatura
tiene la mayor influencia en los parametros cinéticos debido a que el angulo
proyectado es es mayor en el eje con mayor inercia. Después el TRH es el que tiene
mayor influencia en los parametros cinéticos, y finalmente la concentracion de
MLSS.

La Figura 238b) muestra quedms Y Knna s l0s parametros ambientales,
tienen una correlacién negativa fuerte debido al angulo entre ellos. Esto es debido a
su interrelacion con la ecuacion de Monod. La velocidad de consumo de sustrato
(Umax.nHa ) Y velocidad méxima de consumo de sustraggs(mo presentaron una

correlacion entre ellos.

Simulacién

Para la simulacion del sistema, es decir, la obtencion de las constantes
cinéticas tedricas a partir de las condiciones de operacion determinadas, se uso el
programa DESASS (Design and Simulation of Activated Sludge Systems), es un
simulador compilado con Visual Basic 6.0 y Fortram Power Station (FPS) 4.0. Este
software se usa para simular y evaluar la eficiencia de plantas de tratamiento
existentes o para disefiarlas. El modelo matematico de consumo de nutriente sigue el
Biological Nutrient Renoval Model No. 1, BNRM (Seeb al, 2004) e incluye el
modelo 2 para fango activo de la IAWQ (Activated Sludge Model No, 2d, ASM2d)
(Henze et al 1999).

En la Tabla 40 se muestran las fracciones de amonio obtenido, estas
fracciones se expresan como el amonio en el efluente dividido por el nitrégeno total
en el efluente. Para llevar a cabo la simulacion se necesito el tiempo de retencion

celular, el cual también se ve reflejado en dicha tabla.

Puede comprobarse como la misma tendencia se mantiene cuando TRH

decrece ya que se consume menos amonio. Luego el método para obtener los
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padmetros cinéticos es valido ya que las fracciones siguen la misma tendencia tanto
en la simulacion como en los datos experimentales con la l6gica desviacion de los

datos experimentales.

En definitiva cabe concluir que en las condiciones estudiadas y visto la
revision bibliografica realizada y los resultados obtenidos, el proceso de
biorreactores de membrana es adecuado para la nitrificacion de un influente con
amonio, y por lo tanto para una eliminacion de nitrogeno del efluente, encontrandose
en la presente investigacion que la nitrificacion esta inhibida cuando las
concentraciones de soélidos en el reactor bioldgico se encuentran en valores por
encima de 7 g/L, esto no quiere decir que no se pueda dar la nitrificacion en
concentraciones mayores, si no que al sistema necesitaria mas tiempo conseguir una

nitrificacion adecuada.

5.8.8. Influencia de los tiempos de retencion hidraulicos, de la temperatura,
de la concentracion de MLSS y la viscosidad en la eficiencia de aireacion

en relacion con la eliminacién de materia organica.

En el siguiente apartado se hara un analisis de los seis experimentos de la
investigacion de fondo utilizando procedimientos estadisticos mediante el
programa StatGraphics y el programa CANOCO. El objetivo de este apartado es
obtener la relacibn entre el alfa-factor de aireacidbn bajo las distintas
concentraciones de sdlidos en suspension en el licor mezcla (MLSS) con diferentes

tiempos de retencion hidraulica (TRH).

Durante el presente estudio también se tienen en cuenta otros parametros de
interés, como pueden ser los solidos en suspension del influente, ydBQO
dd influente, la conductividad del influente y el pH del influente y el estudio se
hace atendiendo al efecto en los sélidos en suspension volatiles y la viscosidad. Se
toma la medida teniendo en cuenta los datos en estado estacionario suministrando

oxigeno puro al sistema.
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Este estudio se llevé a cabo con un andlisis canénico multivariable que da
informacion relevante sobre el efecto en los pardmetros de operacién y la

relaciones existentes entre las variables ambientales.

Antes de tratar los datos mediante andlisis canénico multivariable se
analizaron los datos mediante analisis de varianza multifactor (ANOVA) usando el
software del programa STATGRAPHICS 5.0 (STSC, Rockville, MD, USA) para
identificar medidas que presentaran diferencias significativas entre ellas, ya que si
no las presentan la variable debe desecharse del andlisis canénico. Se impuso un
nivel de significacién del 95% (P < 0,05).

Al requerirse el analisis de mas de dos variables para ver el efecto en su
conjunto de las variables ambientales sobre las variables de disefio se seleccioné un
Andlisis de Correspondencia Canénica (Canonical Correspondence Analysis,
CCA) para obtener la obtener las relaciones existentes entre los parametros o
variables de disefio y variables ambientales (Molina-Muéibal, 2009). Se
realizaron los CCA mediante el software CANOCO v 4.5. Los tests de permutacién
se realizaron con un nivel de significancia del 0,05 a 500 permutaciones. Las
variables operacionales fueron el tiempo de retencién hidraulico (TRH), sélidos en
suspension del licor mezcla (MLSS), solidos en suspension volatiles (MLSSV),
viscosidad y concentracion de oxigeno disuelto entendiendo como tal la eficiencia

en la transferencia de oxigeno (alfa-factor).

Las variables ambientales fueron las relacionadas directamente con el fango
(temperatura, pH y conductividad), y composicion del influente (DQO ydpBO
Todas las variables excepto el pH se transformaron por log (x+1) para hacer
comparables los distintos parametros haciéndolos aparecer en la misma escala.
Antes del CCA se llevo a cabo un analisis de componentes principales (Principal
Component Analysis, PCA) para seleccionar las variables mas asociadas con la
variabilidad total del sistema y excluir las de mayores coeficientes de correlacién
(r>0,9). La matriz de correlacion de todas las variaBeegalcul6 utilizando el

coeficiente de correlacion de Pearson.
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Este programa incluye la posibilidad de representacion del Grafico Canoco
gue es una representacion del efecto de las variables ambientales en los parametros
de disefo y cuantifica el efecto en las variables de disefio, la correlacion existente
entre estas y la correlacion entre variables ambientales. Dicha correlacion
aproximada es positiva cuando el angulo es agudo, y negativa cuando el angulo
existente es mayor de 90 grados. Cuantitativamente se pueden leer las
correlaciones existentes entre variables de disefio proyectando las flechas en los
ejes canodnicos, el eje elegido sera el de mayor inercia, es decir, el que recoja mayor
variabilidad del sistema. El efecto en los pardmetros de disefio se puede interpretar
como la longitud de la flecha de la variable ambiental y esta relacidén seré directa o

indirecta dependiendo del angulo formado entre la variable y el parametro.

Para el estudio se tomaron todos los datos pertenecientes al estado
estacionario en el que opero el biorreactor de membranas, tomando como variables
ambientales u operacionales cuyos valores medios se representan en la Tabla 41,
donde se tienen en cuenta la concentracion de solidos en suspension en el licor
mezcla, tiempo de retencion hidraulico, solidos en suspension del influente, DQO
del influente, DB@ del influente y la temperatura.

Tabla 41. Caracteristicas fisico-quimicas medias (DQO, DB® SS) del influente y
temperatura de operacién para las distintas condiciones estudiadas en estado estacionario.

Experimento MLSS, TRH, h T,°C DQO, DBOs;, SS, mg/L
mg/L mgO./L mgO./L
EXP 1 4.300 18 14 531,3 377.3 147,6
EXP 2 4.559 18 26 566,7 334.3 118,8
EXP 3 10.275 18 13 567,0 376.2 143,2
EXP 4 4.017 12 16 373,9 339.4 1231
EXP 5 7.873 12 23 429,0 402.9 114,7
EXP 6 11.192 12 16 416,8 374.2 139,1

Como parametros de disefo se utilizé el alfa-factor por ser el parametro que
afecta en mayor medida a la eficiencia de aireacion, la viscosidad corregida a 20°C,

y sélidos en suspension volatiles.
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Los valores obtenidos para el alfa-factor y los valores medios de viscosidad
vienen recogidos en la Tabla 42. Los valores de alfa-factor se obtuvieron a partir de
la relacion de los coeficientes de transferencia de masas de cada uno de los
experimentos y del obtenido usando agua de grifo, cuyo coeficiente de

transferencia de masas mediq &§uadegri) fue de 3,6246h

Tabla 42. Estudio comparativo de los parametros operacionales (alfa-factor y
viscosidad) para los distintos experimentos cuando se usG oxigeno puro para suministrar las

condiciones 6xicas al sistema.

Experimento MLSS, mg/L TRH,h T,°C n(20° C), mPa.s Alfa-factor

EXP 1 4.300 18 14 4,5 0,6115
EXP 2 4.559 18 26 4,0 0,8975
EXP 3 10.275 18 13 24,0 0,1223
EXP 4 4.017 12 16 51 0,2787
EXP 5 7.873 12 23 11,2 0,0355
EXP 6 11.192 12 16 18,8 0,0221

La conductividad y el pH fueron retiradas del estudio ya que tal y como se
mostré en los resultados, no presentaron gran variabilidad, y esto se demostré
después del estudio matematico ya que no tienen efecto sobre las variables de

disefo.

En la Figura 239 se muestra el grafico Canoco. El primer eje candnico (Y)
absorbe el 61,8% y el segundo el 35,4%, por lo que ambos ejes candnicos
representados absorben el 97,2% de la covarianza total, hecho que constata la alta
representatividad del sistema en el grafico.
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Figura 239.Grafico Canoco para el estudio de la influencia de las variables
operacionales en las de disefio.

Como se ha dicho los parametros operacionales son lg B&Enfluente,
DQO del influente, temperatura, solidos en suspension del influente y para estudiar
las relaciones entre ellos hay que tener en cuenta que los &ngulos entre flechas indica
el grado de correlacion existente entre ellas individualmente. Segun esto el grafico
Canoco muestra que la DQO y DB@el influente tienen una correlacion bastante

fuerte y positiva debido al angulo agudo que existe entre ambos.

Del grafico también se desprende que la viscosidad tiene una gran
influencia en el alfa-factor y consecuentemente MLSS y MLSSV ya que el angulo

proyectado es mucho mayor en los ejes con mayor inercia.

Otra informacion interesante que se desprende del gréafico es que el alfa-
factor, la eficiencia de aireacion, se correlaciona negativamente con la concentracion
de solidos en suspension volatiles y la viscosidad ya que el angulo que se forma

entre ellos es mayor de 90°.

Todavia se puede extraer mas informacion de dicho gréafico ya que,

teniendo en cuenta que el efecto en los parametros de disefio de los parametros
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opegacionales se puede cuantificar como la longitud de la flecha, la concentracién de
sélidos en suspensién en el licor mezcla y el tiempo de retencién hidraulico son los
parametros operacionales de mayor influencia en los parametros de disefio. La DQO
y DBOs del influente tienen un efecto similar en el sistema. La biodegradabilidad en
todos los experimentos fue diferente debido a que se trabajé con agua residual como
alimentacion real. La relacion de biodegradabilidad del proceso no es constante
debido a que la DBy la DQO no presentan una correlatividad completa ya que
existe un angulo entre ellos, aunque al ser menor de 90° estan correlacionadas

fuertemente.

Los solidos en suspension del influente estan fuertemente correlacionados
con la DQO y DBQ@ del influente, incluso algo mas con la DBQa temperatura
tiene una influencia importante en los parametros de disefio, pero no es el parametro

dominante de acuerdo a los datos experimentales, aunque debe tenerse en cuenta.

Luego la eficiencia esta altamente influenciada por los soélidos en
suspension en el licor mezcla (MLSS) y el tiempo de retencién hidraulico. Para ver
de una forma mas clara el aumento en la eficiencia en la transferencia de oxigeno al
aumentar el tiempo de retencion hidraulico se representa en la Figura 240 los alfa-

factor para cada caso en funcién de los sdlidos en suspension
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Figura 240. Comparacién entre alfa-factor frente a los sélidos en suspension en el
licor mezcla (MLSS) a tiempos de retencién hidraulico de 18 y 12 horas usando oxigeno puro.
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Para estudiar la influencia del tiempo de retencion hidraulico en la
eficiencia se compararon los puntos de maxima correlacion a solidos en suspension
en el licor mezcla proximos (4.300 mg/L para 18 h de TRH y 4.017 mg/L para 12 h
de TRH) donde el factor multiplicador en la eficiencia al trabajar a 18 horas en vez
de 12 horas es del 1,2. Este incremento de eficiencia se hace mayor conforme
aumentan los solidos en suspension en el licor mezcla ya que para el caso de
mayores concentraciones (10.275 mg/L para 18 h de TRH y 11.192 mg/L para 12 h
de TRH) la eficiencia se vio incrementada por un factor multiplicador del 4,5. Por
las figuras se puede ver la alta influencia de los sélidos en suspensiéon del licor

mezcla siendo la mejor correlacién la potencial.

Para estudiar la eficiencia de los solidos en suspension en el licor mezcla se
opero de la forma contraria, se estudio el incremento en la eficiencia a igual tiempo
de retencién hidraulico. Estos puntos fueron 4.300, mg/L frente 4.017 mg/L y
10.275 mg/L frente 11.192 mg/L. La eficiencia en términos de alfa-factor se vio
incrementada por un factor multiplicador del 4,0 cuando los MLSS descendieron del
10.275 mg/L a 4.300 mg/L a 18 horas de TRH. Dicha eficiencia en el otro caso se
vio incrementada por un factor multiplicador del 11,6 cuando los MLSS
descendieron de 11.192 mg/L a 4.017 mg/L a 12 horas de tiempo de retencion
hidraulico. Estos datos confirman que la eficiencia aumenta en mayor medida a
bajos tiempos de retencién hidraulico cuando desciende la concentraciéon de sélidos

en el licor mezcla.

Estos resultados evidencian la conveniencia de trabajar a altos tiempos de
retencion hidraulicos, aumentando el rendimiento de aireacion al aumentar la
concentraciéon de MLSS. Teniendo en cuenta que los costes de operacion aumentan
conforme aumentan estos parametros se hace necesario llegar a una solucion de
compromiso a medias-bajas concentraciones de sélidos en suspension si se quieren
obtener rendimientos de aireacion altos. Ademas, este aumento de la eficiencia es
mayor conforme aumenta la concentracion de MLSS, luego si se hace necesario
trabajar a bajos TRH por la configuracion del sistema, la alimentacion con oxigeno
puro es muy conveniente para la aireacion, tanto para hacer frente a cargas

contaminantes puntuales como para evitar la ampliacion de la instalacion inicial.
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5.8.9. Influencia del uso de oxigeno o aire en la eficiencia de aireacion.

Para la cuantificacion en la mejora de la eficiencia usando oxigeno puro o
aire se modifico la planta experimental para poder utilizar aire para aportar las
condiciones 6xicas al sistema. Esta modificacion se hizo después del experimento 3,
por lo que todos los datos comparativos estaran referidos a un tiempo de retencion

hidraulico de 12 horas.

En la Figura 241 se encuentran representados los alfa-factor con respecto a
los sélidos en suspension en el licor mezcla cuando se us6 oxigeno puro o aire para
aportar oxigeno al medio. Por la figura se puede ya preveer que la eficiencia en
igualdad de condiciones utilizando oxigeno puro se ve fuertemente incrementada en

comparacion con el uso de aire.

0,3
.
@ 02+—-—-\-"—""—-"—-"—-"—-—-— - — - — - — - — - — -
y = TE+07x247%
R?=0,8999
01+ -9 — - — N - — - — - — - — - — - -
y = BE+08x>°811
R?=0,9706
0,0 T T T T
3000 5000 7000 9000 11000 13000
MLSS, mg/L
o Aire & Oxigeno
— Potencial (Oxigeno) — Potencial (Aire)

Figura 241.Comparacién entre alfa-factor frente a los sélidos en suspension en el
licor mezcla (MLSS) a tiempos de retencién hidraulico de 12 horas usando oxigeno puro y aire.

En la Tabla 43 se encuentran los valores de aumento de la eficiencia en la
aireacion en forma de alfa-factor. De dicha tabla se desprende que el aumento de
eficiencia se hace mayor a concentraciones de solidos en suspension en el licor
mezcla intermedios donde el factor multiplicador es del 3,2 a unos solidos en
suspension en el licor mezcla de 7.873 mg/L Este hecho ahonda mas en la

conveniencia de operar a concentraciones de soélidos en suspension intermedios.
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Tabla 43. Estudio comparativo de los alfa-factor para los experimentos cuatro, cinco y

seis cuando se us6 oxigeno puro y aire para suministrar las condiciones oOxicas al sistema.

Experimento MLSS, mg/L  Alfa-factor, Alfa-factor, Factor

oxigeno aire multiplicador
EXP 4 4.017 0,2787 0,1070 2,6
EXP 5 7.873 0,0355 0,0109 3,2
EXP 6 11.192 0,0221 0,0102 2,2

Segun los datos obtenidos se obtuvo un aumento en la eficiencia de
aireacion en térmnos de alfa-factor cuando la concentracion de MLSS fue de 4.017-
11.192 mg/L de 0,0102-0,1070 cuando se usé aire para aportar las condiciones
oxicas al sistema a 0,0221-0,2787 cuando se usO oxigeno puro. Estos datos
demuestran que el rendimiento usando aire con respecto a usar oxigeno puro, es del
38,4% para el experimento 4, 30,7% para el experimento 5 y 46,1% para el

experimento 6.

Luego se puede concluir que se obtuvo una mejora en el rendimiento de
aireacion del sistema usando oxigeno puro para aportar las condiciones Oxicas al
sistema de dos a tres veces la obtenida usando aire, dejando constancia de la

conveniencia de usar oxigeno puro atendiendo al incremento de eficiencia.
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6. CONCLUSIONES

Mediante la investigacion realizada en la presente Tesis Doctoral, en la que se
hatrabajado con biorreactores de membrana y se ha empleado oxigeno puro y aire
para administrar las condiciones Oxicas al sistema, con concentraciones de sélidos
en suspension en el licor mezcla entre 4.017 mg/L y 11.192 mg/L y con tiempo de
retencién hidraulico de 12 y 18 horas, correspondiendo tiempo de retencion celular
entre 14 y 149 dias. Durante el tiempo de trabajo las temperaturas oscilaron entre
13y 26°C.

Las conclusiones que se obtuvieron son:

1. Laviscosidad y los solidos en suspension en el licor mezcla tienen una correlacion
exponencial El aumento de la viscosidad influye negativamente en el
comportamiento de las membranas, pues la recuperacion de éstas es menor después
del contralavado y de la limpieza quimica, pasando de un porcentaje de
recuperacion del 66,6% al 25,3% en el caso del contralavado y del 69,7% al 47,2%
en el caso de la limpieza quimica, cuando la viscosidad aumenta del 5,1 al 18,8

Cps.

2. El uso de oxigeno puro para aportar las condiciones oOxicas al sistema amortigua el
efecto de la influencia de los sélidos en suspension en el licor mezcla. En éstas
condiciones se consigue un mayor rendimiento de eliminacién de Ig DBO®la

DQO que con aire.

3. Con semejantes sélidos en suspension en el licor mezcla la disminucion del tiempo
de retencion hidraulico hace disminuir notablemente los rendimientos de

eliminacién de materia organica sin atender a la temperatura ni TRC.

4. Las condiciones id6neas de trabajo se puede conseguir con un bajo tiempo de
retencién hidraulico por motivos de costes constructivos y de explotacién, y con

concentraciones de sélidos en suspension en el licor mezcla en torno a los 7.500
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mg/L, para alargar la vida util de las membranas y minimizar los costes de

aireacion

El estudio microbioldgico, nos confirma el buen funcionamiento de las membranas
de ultrafiltracion, ya que la eliminacion dél. colifue casi del 100%, lo mismo se

puede decir de las bacterias heterotrofas.

En contra de la informacidon técnica suministrada por el fabricante el tiempo
efectivo de uso de la membrana fue de seis afios al apreciarse una baja
recuperaciéon en la la limpieza de la membrana después de dicho tiempo de

operacion.

El incremento de temperatura es directamente proporcional al rendimiento de fango
eliminado ya que afecta de forma exponencial al tiempo de retencién celular lo que
se ratifica en que el aumento del tiempo de retencion celular consigue una mayor

digestion de fangos.

La diferencia del tiempo de retencién celular real y el calculado se ajustan bastante
bien hasta tiempo de retencion celular medios donde dicha diferencia aumenta, es
decir, el calculo del fango producido a tiempo de retencion celular altos se desvia

del procedimiento de célculo debido al efecto de la temperatura.

El aporte de oxigeno puro produce un rendimiento en la digestion del fango, del

10% superior que en el caso de suministro de aire en las condiciones estudiadas, lo
gue nos indica que los volatiles se reducen en torno al 75%; esta es sin duda la gran
ventaja del sistema, que no solo produce un 10% menos de fangos, sino que esta

mas estabilizado.

En relacion al comportamiento cinético del sistema bioldgico el aumento de la
concentracion de soélidos en suspension en el licor mezcla desembocd en una
disminucion de la velocidad de consumo de sustrato del sistema, debido a la
pérdida de rendimiento aparejada al aumento de la competencia microbiana,

apareciendo ésta a partir de 4.000 mg/L, hasta aproximadamente los 7.500 mg/L,
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13.

superando este valor la competencia microbiana es mayor que cualquier tipo de

beneficio en los rendimientos de eliminacion de materia organica.

El rendimiento de desnitrificacion en las condiciones estudiadas (soélidos en
suspension en el licor mezcla 4.017-11.192 mg/L, tiempo de retencion hidraulico
12-18 horas) disminuy6 conforme aumento la concentracion de MLSS del sistema.
Este rendimiento siempre fue mayor usando oxigeno puro para aportar las
condiciones o6xicas al sistema, debido al mayor gradiente de oxigeno creado en el

biorreactor.

En relacion a la capacidad de aireacion del sistema el parametro que mayor
influencia mostré en la eficiencia de aireacion del proceso fue la viscosidad
(directamente proporcional a lo sélidos en suspension volatiles) seguido del tiempo
de retencion hidraulico. La eficiencia de aireacion del proceso fue menor conforme
aumentaron la viscosidad (los solidos en suspension volatiles en el licor mezcla) y
conforme disminuyd el tiempo de retencién hidraulico, interesa trabajar en
concentraciones de viscosidad lo mas bajas posibles para evitar sobrecostes en la
aireacion del sistema, a partir de viscosidades de 5,1 Cps en las condiciones de
operacion estudiadas se obtenian altos rendimientos de eliminacion de materia

organica, cumpliendo con la legislacion vigente.

Se obtuvo una mejora en el rendimiento de aireacion del sistema usando oxigeno
puro para aportar las condiciones Oxicas al sistema, cuando la concentracién de
solidos en suspension en el licor mezcla fue de 4.017-11.192 mg/L se obtuvo un
alfa-factor de 0,0102-0,1070 cuando se us0 aire para aportar las condiciones Oxicas
al sistema, y 0,0221-0,2787 cuando se usé oxigeno puro, es decir, que el
rendimiento al usar aire con respecto a oxigeno puro es del 30,7-46%, es decir, que
usando oxigeno puro el factor multiplicador es 2,2-3,2, dejando constancia de las
mejoras en la capacidad de aireacion del sistema antendiendo al incremento de

eficiencia.
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7. LINEAS FUTURAS DE INVESTIGACION

Después de hacer un estudio de las necesidades de investigacion en el campo de los

biorreactores de membrana se proponen las siguientes lineas de investigacion:

1. Realizar el estudio a distintas alturas ya que las plantas depuradoras disponen de
unos cuatro metros y las realizadas en esta investigacion esta entorno a los dos

metros, a fin de ajustar mejor los valores a situaciones reales.

Los datos obtenidos se obtuvieron a temperaturas extremas algunas de ellos, se
hace necesario investigar a temperaturas de operacion normales para que la
temperatura no sea una variable significativa en el sistema para ajustar los valores a

condiciones normales de operacion.

3. Trabajar a menores tiempos de retencion hidraulico (de 6 a 4 horas), es decir, a
mayores caudales, para alejarnos de la parte asintdtica de eliminacién de nutrientes

4. Puede ser altamente interesante estudiar el uso de relleno para facilitar la fijacion
del microorganismo y, por tanto, facilitar el tratamiento de aguas residuales por

aumento de la cantidad de microorganismos presentes.

5. Otra linea puede ser el estudio de costes a altura real de operacién y mayor escala

del sistema para ver si compensa un mayor coste en la utilizacién de oxigeno puro

frente al uso de aire.
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